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Sommario
In questo lavoro si prendono in esame ﬁliere per la produzione di GNL con impianti
di piccola taglia, prendendo in considerazione come materia prima non solo il gas
naturale, ma anche il biogas originato da digestione anaerobica.
Le quantità di gas naturale prodotte e scambiate nel mondo hanno infatti co-
nosciuto un incremento costante, a testimonianza del crescente interesse verso di
esso in molteplici campi di impiego, da quello industriale a quello dei trasporti. I
motivi fondamentali di tale tendenza sono da ricercarsi nei vantaggi che questa oﬀre
rispetto alle più tradizionali fonti fossili, cioè costi concorrenziali, buona autonomia
ma soprattutto ridotte emissioni inquinanti.
Dopo lo studio dello stato dell'arte in materia, sia circa gli impianti di lique-
fazione sia riguardo le soluzioni di upgrading del biogas, con l'ausilio del software
Aspen HYSYS sono stati elaborati dei modelli di cicli termodinamici adattabili per
caratteristiche ad impianti di piccola taglia, concepiti sia per lo stoccaggio di risorsa
da convertire in GNC che per il GNL tal quale. Nel dettaglio sono state analiz-
zate anche due soluzioni per la produzione di Bio-GNL che includono l'upgrading
nel ciclo operativo. L'interesse per questo aspetto è quello di sfruttare una risorsa
"rinnovabile" da poter introdurre in un settore tradizionalmente "fossile", conside-
rate anche le evoluzioni normative che circondano gli incentivi statali, che stanno
rendendo meno conveniente la produzione elettrica da tale fonte.
Dopo lo studio e l'ottimizzazione termodinamica di tali soluzioni si è dato un
primo sguardo agli aspetti economici, limitandoci ad una valutazione approssimativa
dei costi di energetici di produzione, per cercare di capire la direzione in cui muoversi
per raggiungere la soluzione più conveniente.
Inﬁne si mettono a confronto i possibili utilizzi del GNL, con particolare atten-
zione al Bio-GNL nel settore dell'autotrazione, rispetto alla produzione di energia
elettrica. A completamento di questa analisi, si calcola la possibile incidenza del
biogas su vari settori del trasporto alimentati con gasolio, nell'ipotesi di un utilizzo
totale della produzione nazionale.
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Capitolo 1
La Questione GNL
Il problema del GNL rappresenta una delle sﬁde del prossimo futuro nell'ambito
dei combustibili alternativi, applicabile sia nel campo industriale che in quello dei
trasporti. Nel seguito si espone lo stato attuale e le prospettive sul settore che si
prevede possano prendere forma. I dati e le informazioni sono tratte per la maggior
parte da documenti governativi sulle strategie energetiche nazionali e da studi di
settore dedicati.
In particolare si fa riferimento al documento di consultazione per una strategia
nazionale per il GNL [22] e ad unostudio condotto dalla cassa depositi e prestiti
circa il mercato del gas e le infrastrutture nel contesto europeo [24]
1.1 Il Mercato
Secondo autorevoli pubblicazioni redatte dalla Society for Gas and Marine Fuel [23]
e riportate in altri studi di settore come ad esempio quelli commissionati dal governo
[22], le movimentazioni di GNL al 2013 sono quantiﬁcate in 237 milioni di tonnellate,
oltre la metà dei quali da tre soli paesi: Giappone, Korea del Sud e Cina.
Nel 2014 il consumo è stato stimato intorno a 240 milioni di tonnelate, in rialzo
sull'anno precendente di circa 1%, ma inferiore ad esempio al 2011. Si possono os-
servare i trend nelle movimentazioni mondiali nel corso degli ultimi 50 anni grazie
alle analisi svolte dalla GIIGNL (International Group of Liqueﬁed Natural Gas Im-
porters) e riportate dal GME nei suoi periodici mensili (le Newsletter) sui mercati
dell'energia. 1.1
Come si vede la crescita è stata costante, se non appena esponenziale, attestan-
dosi su andamenti più costanti solo negli ultimi anni (circa dal 2010). Il principale
traino è dato dall'Asia, che con il raddoppio delle quantità importate negli ultimi
dieci anni, si attesta oggigiorno sul 75% della domanda mondiale.
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Figura 1.1: Andamento Importazioni Mondiali di GNL (GIIGNL)
La ripartizione mondiale della domanda vede quindi l'Asia come principale espo-
nente, seguita molto di lontano da Europa e America, come mostra il diagramma in
ﬁgura 1.2.
Figura 1.2: Distribuzione della Domanda Mondiale di GNL (GIIGNL)
L'Europa ha invece diminuito la propria fetta di importazione. Il fenomeno è
dovuto all'andamento dei prezzi, che hanno spinto il vecchio continente a riesportare
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il prodotto acquistato verso aree di consumo più remunerative, la principale delle
quali è stata proprio l'Asia. Questo trend, che ha visto la Spagna come principale
protagonista, portando ad un abbassamenti dei consumi, ha costretto molti terminali
di rigassiﬁcazione ad operare a regimi inferiori a quelli nominali, ma ha cominciato
ad arrestarsi nel 2015. La riduzione del costo del petrolio ha infatti inﬂuenzato
l'intero mercato energetico mondiale, riducendo le diﬀerenze tra i prezzi europei e
quelli asiatici, facendo perdere di convenienza questa operazione di riesportazione.
Si possono visualizzare le tendenze di riesportazione dall'Europa nel seguente
diagramma.
Figura 1.3: Distribuzione nelle quote di Riesportazione di GNL dall'Europa
(GIIGNL)
Ad inﬂuenzare le contrattazioni è anche la capacità di rigassiﬁcazione di cui si
dispone. Quella mondiale stimata attualmente è di circa 1012m3, più della metà
della quale concentrata in Asia. Particolare è il caso degli Stati Uniti, che con
l'avvento recente dello Shale-Gas, hanno in programma di convertire una notevole
fetta dei loro terminali in impianti di liquefazione, mutando il loro ruolo sul mercato
mondiale da importatore di massa ad esportatore. 1.4
Sono in fase di realizzazione nuovi terminali di rigassiﬁcazione, per un notevole
aumento della capacità (solo nel 2014, 25 miliardi in più).
La IEA stima infatti un aumento della domanda di Gas Naturale di almeno il
50% entro il 2040 (World Energy Outlook 2014), e con essa verrà anche la necessità
di prevenire il rischio di interruzione nella fornitura dei servizi. Questo porterà
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Figura 1.4: Capacità di Rigassiﬁcazione per Macro-Regione (GIIGNL)
l'esigenza di adattare la ﬂessibilità di tutto il sistema Gas, scenario in cui il GNL la
fa da protagonista rispetto alle tradizionali Pipeline. Il motivo fondamentale è da
ritenersi, secondo IEA, al traino della Cina che vede nel Gas Naturale una possibile
soluzione al problema inquinamento che ne caratterizza le città e non solo.
Per quanto riguarda l'oﬀerta, i paesi annoverati tra i produttori sono allo stato
attuale 19. Le principali aree sono quella Medio-Orientale e Paciﬁca, con il 40% e
38% rispettivamente delle esportazioni mondiali, con il Quatar che da solo copre il
32%. 1.5
La capacità mondiale di Liquefazione è, al 2014, di circa 300 milioni di tonnel-
late/anno, la maggior parte concentrata in Medio Oriente (60% circa) e Africa. Il
quatar ancora risulta il paese leader, con 77 mln di tonn/anno.
Sono in progetto altri 128 mln di ton/anno di impianti, la maggior parte in
Autralia e Stati Uniti (già citata riconversione di terminali di rigassiﬁcazione), che
dovrebbero essere pienamente operativi entro il 2020.
Riguardo al prezzo possiamo eﬀettuare considerazioni generali. La produzione
non convenzionale statunitense mantiene il loro prezzo del gas sensibilmente più
basso rispetto Europa e Asia.
In generale la caduta de prezzo del petrolio ha fortemente inﬂuenzato anche quella
del gas portando al dimezzamento del prezzo siatico tra gennaio 2014 e gennaio 2015.
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Figura 1.5: Esportazioni al 2014 per Provenienza (GIIGNL)
Figura 1.6: Capacità di Liquefazione in Costruzione per Paese (GIIGNL)
In linea di proncipio, il calo del prezzo del petrolio potrebbe indurre ritardi
nella realizzazione di nuovi terminali di liquefazione, rendendo meno necessaria
(commercialmente parlando) una fonte concorrenziale.
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1.2 Destinazioni d'Uso Già Esistenti e Realizzabili
Il GNL può essere destinato a diverse tipologie di utilizzo, la principale delle qua-
li è sempre stata la rigassiﬁcazione per immissione nella rete, dalla quale deriva
principalmente l'uso per produzione di energia termica ed elettrica, industriale e
domestica.
Gli altri tipi di servizi vengono classifcati nella modalità "Small Scale LNG"
(SSLNG), cioè quando si gestisce direttamente la forma liquida. La ﬁliera in que-
stione comprende diversi segmenti coinvolgenti svariati soggetti, e ciascuno dei quali
necessita di infrastrutture apposite.
Si sintetizza schematicamente quali sono, rimandando l'approfondimento al ca-
pitolo seguente:
 Terminali di rigassiﬁcazione attrezzati per Re-Loading, Trans-Shipment e Ca-
ricamento su mezzi terzi (Navi Bunker, Autobotti o Vagoni Cisterna);
 Navi Bunker per rifornimento diretto di Navi;
 Mini impianti per liquefazione del gas di rete atti a rifornire mezzi terzi;
 Autobotti per rifornimento Navi o Stoccaggi Locali;
 Stoccaggi Locali con depositi per usi civili o industriali;
Diversi paesi in Europa si sono già mossi nella direzione dei servizi Small Scale,
per cui andiamo a vederne alcuni esempi.
La Spagna è il più rappresentativo dei casi, avendo una scarsa connessione con la
rete internazionale di distribuzione, e una produzione praticamente inesistente. Ciò
gli ha spinti verso un forte potenziamento del servizio di rigassiﬁcazione, assistito da
una notevole capacità di stoccaggio di GNL.
Ci sono sei terminali, che hanno già operativi servizi di carico su autobotti, e si
studia la possibilità di trans-shipment e carico su treni. Sono già presenti numero-
se stazioni per rifornimento di automezzi alimentati a GNL (quasi esclusivamente
pesanti), grazie sopratutto alla reattività di investitori privati.
La Norvegia ha spinto in questa direzione in virtù della sua geograﬁa che privile-
gia il trasporto marittimo a quello stradale. Ci sono già più di trenta navi alimentate
a GNL tra traghetti e rimorchiatori. Questo ha spinto verso la diﬀusione dei micro
impianti di liquefazione per l'alimentazione delle cisterne da rifornimento.
Di particolare interesse è la realizzazione di un fondo volontario per la riduzione
degli NOx, che ha fatto circolare i fondi necessari al supporto ﬁnanziario del progetto.
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Operatori del settore hanno aderito versando quote nel fondo, ricevendo in seguito
dallo stesso ﬁnanziamenti mirati alla riduzione dell'inquinante.
L'Olanda si è resa protagonista di una dinamica simile a quella norvegese, in
cui lo stato ha stabilito accordi con l'industria per facilitarne lo sviluppo di progetti
pilota nella realizzazione di mezzi e infrastrutture per il settore GNL.
Da ultimo il Regno Unito che vedendo andare verso la ﬁne gli imponenti giaci-
menti del Mare del Nord, sta potenziando la infrastruttura di rigassiﬁcazione, nonchè
quella di stoccaggio per le aree poco raggiungibili da una rete di distribuzione, co-
me certe zone di Galles e Scozia, da attrezzare con serbatoi di GNL alimentati da
autocisterne, la cui rete di rifornimento è in pieno sviluppo.
Uno studio del loro dipartimento dei trasporti ha messo in evidenza le diﬃcoltà
all diﬀusione del gas come carburante per autotrazione, identiﬁcabili sostanzialmente
in:
 incertezza sulla tecnologia;
 carenza delle stazioni di rifornimento;
 problemi nella conversione dei motori;
 tempistiche autorizzative e norme euro VI e VII;
Per sintetizzare gli insegnamenti che portano le esperienze degli altri paesi, si
possono identiﬁcare come punti salienti le sempliﬁcazioni autorizzative e le incenti-
vazioni alla realizzazione di infrastrutture (tramite ad esempio agevolazioni ﬁscali).
Risulta evidente come la politica energetica, europea e nazionale, abbia un ruolo fon-
damentale nello sviluppo di queste strutture, che nel libero mercato non troverebbero
spazio in tempi ragionevoli.
Non è un caso infatti che il maggior sviluppo lo si sia avuto in paesi caratterizzati
da grande interesse verso le problematiche ambientali, e che quindi hanno volentieri
agevolato l'evoluzione del sistema.
Da ultima considerazione è interessante notare anche i vantaggi che porta uno
sviluppo delle "SSLNG utlities", dal momento che possono permettere un uso più
diversiﬁcato delle piattaforme di rigassiﬁcazione, andando magari ad accrescerne le
prestazioni, con un particolare utilizzo che copre le ineﬃcenze di un altro.
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1.2.1 Uso per Autotrazione
1.2.1.1 Rete di Rifornimento
La normativa europea 2014/94/UE dell'ottobre 2014 riguardante "un'infrastruttura
per combustibili alternativi" impone agli stati membri la realizzazione di un numero
adeguato di stazioni di rifornimento al pubblico attrezzate con GNL entro il 31
dicembre 2025. Questo deve avvenire lungo la rete entrale TEN-T (Trans Europe
Transport Network), per poter permettere la circolazione in tutta l'unione dei veicoli
pesanti alimentati a GNL.
Per esempliﬁcare con il caso italiano,secondo studi condotti, si considera che
sul territorio nazionale si contano 3300 km di TEN-T, disposti sugli assi Palermo-
Milano, Torino-Trieste e altri minori. Considerando che si deve rispettare 400 km
come distanza media di percorrenza, allora si contano almeno dieci punti (come
minimo estremo).
Per un servizio suﬃciente, non limitato allo stretto indispensabile, dovrebbero
però essere almeno il doppio.
La realizzazione è poi inﬂuenzata da altri fattori, come la fattibilità tecnica,
l'urbanistica o le norme anti-incendio, ma la più importante è quella del rifornimento,
dato che in Italia non esiste ad oggi un punto di rifornimento per le autocisterne che
dovrebbero servire le stazioni.
Allo stato attuale si ha una sola stazione con erogazione di GNL (Piacenza), e
dieci con erofazione di Metano Compresso alimentato da serbatoi GNL criogenici.
Si prevede che la diﬀusione di tale impiantistica interesserà prima le zone isolate
o diﬃcilmente connettibili alla rete dei gasdotti.
1.2.1.2 Vantaggi
L'utilizzo di GNL come combustibile al posto del Diesel si basa inanzitutto sulla
sostenibilità economica e ambientale.
La sostenibilità ambientale è abbastanza ovvia in quanto si ha, rispetto ai derivati
del petrolio, molto meno contenuto di zolfo, e ridotta emissione di CO2. Analizzando
la situazione più nel dettaglio si scopre però che l'unico vantaggio rimanente è quello
di minor eﬀetto serra, poichè allo stato attuale, con la prossima entrata in vigore
della normativa euro VI, anche le emissioni dei motori diesel saranno portate per
legge a limiti più bassi. Anche se questo avviene a prezzo di una complicazione
impiantistica nel trattamento dei gas di scarico, l'eﬃcienza del diesel resta superiore
a quella del motore a gas, che richiede meo trattamenti allo scarico.
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Dal punto di vista economico, ill minor costo per unità di energia deve compen-
sare quello maggiore legato alla tecnologia.
Il Gas Liquefatto potrebbe aiutare la diﬀusione del gas nei mezzi pesanti in
quanto garantisce distanze di percorrenza più che doppie rispetto a quello compresso,
anche se sempre circa la metà di gasolio e benzina.
Analisi basate su dati verosimili di percorrenza, peso del mezzo, capienza del
serbatoio, costi medi del carburante e altri parametri di interesse (si parla di mezzi
pesanti) hanno dimostrato come in genere l'investimento per la modiﬁca di un motore
diesel a modalità "dual-fuel", o interamente a gas, si ripaghi in circa due anni per il
primo, e uno per il secondo.
Questo risultato naturalmente è inﬂuenzato dai parametri, il più rilevante dei
quali è la percorrenza chilometrica (stimata nell'analisi in 150.000 km/anno).
1.2.1.3 Potenziale Italiano
Iveco-CSST ha creato un modello con lo scopo di individuare le percorrenze che si
potrebbero fare sul territorio nazionale con veicoli pesanti a GNL con orizzonte 2020.
Si sono considerate le esigenze commerciali e fatti dei presupposti impiantistico-
infrastrutturali.
Le ipotesi fatte sono state:
 rete di rifornimento di primo livello su principali porti e snodi autostradali;
 rete stradale con viabilità primaria e collegamenti ai porti e interporti;
 traﬃci di riferimento;
 autonomia dei veicoli a 600 km;
 indice di carico;
 domanda potenziale;
 selezione dei viaggi interessati;
 inclusione di rifornimenti intermedi;
I risultati hanno portato a concludere che si potrebbero fare con mezzi GNL
circa il 30% delle movimentazioni totali che avvengo ad oggi sulla rete stradale, la
maggior parte delle quali a lungo raggio, cioè maggiore di 600 km, con rifornimento
intermedio. Anche quelle di raggio intermedio rappresentano un mercato di interesse.
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questa analisi conclude stimando i beneﬁci ambientali che si otterrebbero con que-
sto scenario. Si calcolano beneﬁci su tutti gli inquinanti, in particolare su particolato
e polveri sottili.
Le infrastrutture necessarie ad una cosa del genere sono auspicabili al 2030,
con una copertura di un volume di 3.2 Mton. Questa potrebbe essere costituita
verosimilmente, secondo analisi governative, da 5 depositi costieri, qualche nave di
cabotaggio (3-5) e circa 800 stazioni di servizio.
Questo scenario prospettato presenta però notevoli punti critici legati princi-
palmente alla permanenza della attuale ﬁscalità sui combustibili gassosi, ai costi e
all'attitudine degli operatori industriali e alle normative in materia.
L'industria del gas ha stimato che per l'Italia si prevede entro il 2030 un pas-
saggio al GNL per un 10% (max 20%) del mercato, con variabilità legata al quadro
normativo e alla disponibilità della rete di distribuzione. Sono state tracciate anche
delle linee guida per aiutare l'ingresso del GNL nel comparto autotrazione pesante,
legate a sconti su pedaggi e tasse. E' opinione omune che però sia il settore marit-
timo a poter fare da traino e garantire gli investimenti che potranno permettere lo
sviluppo di una rete di distribuzione stradale.
1.2.2 Uso Industriale e Civile
Nell'ambito degli usi civili il GNL potrebbe rappresentare un nuovo attore del mer-
cato, dasl momento che in genere le utenze non allacciate alla rete di distribuzione
del gas soddisfsno la loro necessità con altri combustibili. In ogni caso il problema
principale è lo stoccaggio, visto che la distribuzione di tale risorsa altro non può
che avvienire che in bombole criogeniche che mantengano le necessarie condizioni
termodinamiche di circa -160 °C. L'evaporazione che precee l'utilizzo inoltre mette a
disposizione una notevole quantita di energia "fredda", che sotto il proﬁlo industriale
è di sicuro interesse, ma in linea di principio non trascurabile neanche dal punto di
vista domenstico.
La necessità di uno stoccaggio criogenico e di un aﬃdabile e controllato sistema
di vaporizzazione richiedono considerazioni di fattibilità e convenienza tecnologica
che però si ritrova nel "Know-How" della criogenia, ampiamente consolidato nell'in-
dustria italiana. L'unico problema che potrebbe ostacolare la diﬀusione è l'informa-
zione legata al prodotto, che in quanto novità incontrerà certamente la diﬃdenza
iniziale delle utenze.
Per capire quali sviluppi si possano ottenere serve dare uno sguardo alla ri-
chiesta dei mercati oﬀ-grid nazionali, per capire se possano essere suscettibili alla
penetrazione del GNL.
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Dal diagramma seguente si può vedere la ripartizione dei consumi per settore
nel 2014, dominati dal terziario-domestico e dal settore trasporti con il 37% e 32%
rispettivamente. Tuttavia però non è lì che il GNL è più probabilemente utilizzabile,
dal momento che anche le possibilità di approvigionamento sono un aspetto fonda-
mentale. Per questo studi di settore rivelano come solo in casi di utenze isolate o
delle isole, il GNL potrebbe essere la soluzione meno impattante al livello ambientale
nonchè un ottimo mezzo di diversiﬁcazione delle fonti energetiche. 1.7
Figura 1.7: Ripartizione dei Consumi 2014 per Settore (MiSE)
Andando nel dettaglio del comparto industriale, si scopre che il consumo si sud-
diide tra gas di rete al 41%, combustibili oﬀ-grid al 26% ed elettricità per il resto.
Proprio sull'oﬀ-grid (media 8Mtep/anno) è possibile una integrazione del GNL, a
patto di risolvere i prblemi legati all'approvigionamento. In esso, la suddivisione è
tra combustibili liquidi, solidi e gassosi. Il quadro nazionale vede una situazione equi-
librata, con leggero sbilanciamento a favore del nord-ovest (fortemente industriale)
e delle isole (per ragioni ovviamente geograﬁche). 1.8
Secondo previsioni, è realisticamente possibile raggiungere il 20% di GNL entro il
2030, in virtù delle politiche di decarbonizzazione caldeggiate dall'Unione Europea,
e dei vantaggi ambientali derivati dall'uso dei combustibili gassosi. Nel dettaglio si
parla di 1 Mtep annua sulla citata media di 8 Mtep.
Per ottenere un risultato del genere sono però necessarie delle azioni mirate
alla garanzia di approvvigionamento tramite infrastrutture dedicate. In particolare
si identiﬁcano obiettivi su breve e più lungo periodo. In primis va raggiunto un
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Figura 1.8: Ripartizione dei Consumi 2014 Oﬀ-Grid per Fonte (MiSE)
minimo target infrastrutturale, poi serve una attenta previsione sulla diﬀusione degli
impianti, inﬁne occorre modiﬁcare il quadro normativo per garantire lo sviluppo del
settore.
Il raggiungimento dell'obiettivo avrebbe un rilevante impatto sulla competitività
economica, garantendo una maggiore concorrenza nei prezzi a tutto antaggio degli
utilizzatori, nonchè una sempliﬁcazione notevole nella gestione degli impianti di
combustione, molto più semplic, con annessi consistenti risparmi.
L'attuale quadro normativo che non contempla la distribuzione di GNL tra le
attività strategiche rappresenta il principale ostacolo allo sviluppo.
1.2.3 Il Trasporto Navale
Nell'ambito del trasporto navale, l'uso di gas naturale in qualità di combustibile
rappresenta una soluzione alle sempre più stringenti normative sulle emissioni, che
richiedeono complicati e dispendiosi sistemi di trattamento fumi, che si sempliﬁche-
rebbero con il gas in quanto, solo per caratteristiche chimico ﬁsiche, porta quasi a
zero gli SOx, abbatte gli NOx, e riduce anche del 25% la CO2.
Di particolare interesse in tal senso è il progetto COSTA, collaborazione interna-
zionale tra Italia, Spagna, Portogallo e Grecia, sull'abbattimento delle emissioni da
trasporti marini tramite GNL. In esso si sono analizzate le previsioni sulla doman-
da futura, la sua distribuzione geografoica e le possibili soluzioni tecnico-logistiche,
evidenziando carenze normative a tutti i livelli istituzionali.
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Le conclusioni raccomandano una collaborazione internazionale volta ad incre-
mentare il trasporto marino, e a sviluppare la relativa cantieristica, nonchè un ragio-
nato piano di incentivazione nazionale volto a permettere un controllato sviluppo dei
combustibili alternativi, oltre ad una puntuale e trasparente informazione pubblica.
L'esperienza dei paesi che già ricorrono in maniera non trascurabile al GNL nelle
navi dimostra la possibilità di farlo ed eidenzia gli aspetti fondamentali da tenere in
considerazione:
 presenza di norme tecniche;
 procedure autorizzative chiare;
 disponibilità di stoccaggio;
 scelte tecnologiche;
 sostenibilità ﬁnanziaria;
 aspetto sociale;
Lo studio di cassa depositi e prestiti mostra come nel prossimo futuro l'assetto
del mercato andrà rivisto in funzione delle nuove risorse che saranno immesse sul
mercato. Si evidenzia come, nel particolare caso europeo, l'aspetto di diversiﬁcazine
delle fonti possa in un certo senso bilanciare la forte concorrenza che i gasdotti fanno
al GNL.
La Norvegia in questo settore rappresenta la punta di diamante, avendo intra-
preso questa strada già dai primi anni duemila, e potendo adesso contare su una
ﬂotta di navi alimentate a GNL.
Altri paesi dell'area del Mare del Nord e del Mar Baltico si stanno muovendo con
progetti approvati dall'unione europea, e hanno in costruzione numerosi terminali
di bunkeraggio del GNL, che dovranno coprire l'incremento della domanda che si
prevede per prossimi anni.
Come costruire una buona rete di distribuzione del GNL per il settore marit-
timo diventa quindi il problema da risolvere. Direttive europee (2014/94/UE) già
stabiliscono un quadro di misure da considerare nonchè i requisiti minimi per la
realizzazione di questa.
E' ovvio che un'accurata analisi della domanda marittima è necessaria, in par-
ticolare si considera che è bene distinguere tra il breve e il medio-lungo periodo.
Nel breve (2020) la cosa sarà probabilmente limitata, per cui si possono ipotizzare
scenari in cui si interessano solo i trasporti a corto raggio con facile determinazione
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di quantità di combustibile e punti di rifornimento. In seguito la cosa potrebbe
ampliarsi.
Allo stato attuale, la domanda di gas per trasporto è costituita quasi esclusiva-
mente da GNC per autotrazione, e si prevede che nei prossimi dieci anni evolverà
decisamente includendo il GNL per trasporto pesante. In tal senso, la gassiﬁcazione
in loco presso le stazioni di servizio potrebbe aiutare a conquistare una fetta del
mercato. Gli scenari di previsione che si sviluppano in tale direzione presuppongono
un favorevole regime ﬁscale e un miglioramento delle tecnologie motoristiche che per-
metta l'incremento del parco mezzi disponibile. Il risultato dei modelli previsionali
da al 2030 rispetto ad oggi il seguente prospetto:
Figura 1.9: Ripartizionen dei Consumi nel Trasporto per Fonte al 2013 e Scenario
2030 (ENI)
Chiaramente una infrastruttura che possa sostenere una situazione come quel-
la prevista implica grossi investimenti, tali da richiedere garanzie come un quadro
normativo chiaro e deﬁnito, e la convenienza relativa del gas.
Analisi basate sui dati el progetto COSTA hanno calcolato consumi potenziali
di GNL nei porti, e relative capacità di stoccaggio.
Numerose ana,lisi sono state condotte per determinare i costi di conversione di
mezzi già operanti, per trasformazione in assetto dual-fuel o interamente a gas. I
risulati non sono troppo aﬃdabili perchè il campione statistico disponibile è troppo
poco signiﬁcativo, cionondimeno si è valutato approssimativamente un costo di tra-
sformazione per unità di potenza (¿/Kw) sulle taglie standard, vedendo come esso
cresca al diminuire della taglia.
Analisi sui costi di esercizio e manutenzione hanno evidenziato come un motore
a GNL richieda meno manutenzione e garantisca comunque buone prestazioni. Non
tenendo conto dell'andamento del prezzo del petrolio si è stimato un ritorno di
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investimento in 36/60 mesi a seconda dei fattori di inﬂuenza quali costi manutentivi,
tipo di intervento, età del motore e altri.
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Capitolo 2
Strategie di Approvvigionamento
2.1 La Filiera Diretta
Questa prima opzione è forse la più semplice sotto il proﬁlo ingegneristico, dal
momento che non prevede realizzazione di impianti oltre quelli già esistenti.
Si tratta infatti di fare nulla di più di qello che già è abitudine nel caso dei
tradizionali carburanti da autotrazione.
Il GNL infatti arriva ai terminali di rigassiﬁcazione dove viene stoccato in ser-
batoi in attesa di essere spedito ai condotti di vaporizzazione prima dell'immissione
nella rete di trasporto nazionale. In questo caso è molto semplice lasciarne una
parte nei serbatoi, o comunque prelevarne costantemente una parte, e caricarla su
autocisterne criogeniche che trasportino il combustibile ﬁno alle opportune stazio-
ni di rifornimento depositandole in appositi serbatoi del tutto analoghi a quelli dei
terminali rigassiﬁcatori.
In questo caso non ci sono costi di impianto, capitali o di esercizio, ma solamen-
te quelli di trasporto, che possono essere valutati più o meno accuratamente, ma
comunque in maniera attendibile.
2.2 La Liquefazione
Visti e considerati gli sviluppi avuti nei passati decenni e l'incremento della domanda
che si prevede per le prossime decadi, il mondo ha visto la costruzione di un nutrito
numero di impianti di liquefazione, i cui vantaggi sono già stati spiegati emergere
quando le tratte di trasporto via metanodotti diventano troppo lunghe. La tecnolo-
gia sviluppata da tutte le più grandi aziende mondiali impegnate con gli idrocarburi,
è classiﬁcabile secondo due parametri:
 ﬂuido di lavoro;
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 principio di espansione;
Nel primo caso si distinguono due categorie fondamentali: refrigerante puro (PR)
e refrigerante misto (MR).
I ﬂuidi generalemte utilizzati in tali applicazione sono idrocarburi come propano,
etano, etilene o metano, o sostanze inerti come l'azoto.
Nella seconda eventualità si possono distinguere due principali categorie di cicli,
quello Joule-Thompson (JT), nel quale l'espansione avviene secondo il calssico pro-
cesso isentalpico, o quello Bryton in cui l'espansione è sostanzialmente adiabatica e
si ricorre a turbo-espansori. E' possibile anche la soluzione ibrida in cui si hanno sia
la valvola che l'espansore, nella soluzione del ciclo Claude.
Gli impianti industriali si rifanno a queste macro-categorie, combinandole fra di
loro in soluzioni impiantistiche diverse, con l'obbiettivo di perseguire la massima
eﬃcienza, ovvero il minor costo di esercizio possibile.
Figura 2.1: Tipici Cilci Termodinamici per Refrigerazione
2.2.1 Gli Impianti Industriali
Al di là della classiﬁcazione più generale appena vista, se ne può dare una seconda
che includa solo gli impianti di media o granda taglia (impianti con produzione
>1000 tonn/day), in questi si distinguono tre categorie di cicli:
 cicli in cascata;
 cicli a refrigerante misto;
 cicli ad espansori.
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I cicli in cascata sommano più cicli inversi di compressione/espansione, collegati
tra loro tramite scambiatori di calore, e operanti ciascuno con un refrigerante diver-
so, operante a temperature sempre più basse, in funzione delle sue caratteristiche
termodinamiche (in particolare la curva di ebollizione). In genere si susseguono nel-
l'ordine propano, etilene o etano, e inﬁne metano, in considerazione del fatto che
hanno temperature critiche sempre più basse.
I parametri operativi saranno deﬁniti proprio a partire da queste scelte riguar-
danti il numero di stadi e di refrigeranti del ciclo.
Figura 2.2: Conﬁgurazione Standard di Ciclo in Cascata
I cicli a refrigerante misto operano invece con un circuito unico, magari con più
attraversamenti di uno scambiatore di calore a diversi livelli di pressione. In questo
caso infatti, trattandosi di una miscela di gas diversi cambiano le proprietà ﬁsiche
del ﬂuido, che avrà diﬀerenti punti di ebollizione rispetto ai suoi singoli componenti.
Questo permette al ciclo di operare in un più ampio intervallo di temperatura rispetto
a quello disponibile con un refrigerante puro.
Il vantaggio principale risiede nella necessità di un minor numero di componenti
(meno compressori e scambiatori), e in un più semplice controllo, mantenendo più
bassi i costi impiantistici e di costruzione.
I cicli ad espansori si diﬀerenziano dagli altri solo per la presenza di turbine
criogeniche al posto delle valvole di espansione, permettendo un parziale recupero
di lavoro, con conseguente miglior rendimento.
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Figura 2.3: Ciclo a Refrigerante Misto
Sono esposte di seguito alcune delle conﬁgurazioni impiantistiche che hanno
conosciuto la maggior diﬀusione al livello commerciale.
2.2.1.1 Processo POC
Si tratta della più moderna versione di un ciclo in cascata, sviluppato dalla Co-
nocoPhillips e costruito nel 1999 in Trinidad. L'acronimo POC signiﬁca "Phillips
Optimized Cascade". Ad oggi copre circa il 10% nel numero degli impianti nel mondo.
Il ciclo utilizza come ﬂuidi di lavoro tre refrigeranti puri (propano, etilene e metano),
ognuno dei quali opera in tre diversi sottocicli, operanti ciascuno più scambi termici
su molteplici livelli di pressione.
Nella forma convenzionale il gas attraversa prima il ciclo a propano, poi quello
ad etilene ed inﬁne la sezione a metano, utilizzando JT in tutti e tre i sottocicli,
mentre forme più evolute usate oggigiorno ricorrono ad espansori.
Il ciclo a propano è chiuso, con anche tre livelli di esansione, quello ad etilene
pure, anche se spesso si opta per due soli stadi di espansione.
Il ciclo del metano è aperto con tre stadi di espansione, ed è preceduto dalla fase
di frazionamento in cui sono rimossi per separazione di fase i componenti più pesanti
della miscela (il gas non è puro, naturalmente). Il gas procede nel raﬀreddamento
ﬁno al raggiungimento della temperatura di −161C, mentre i componenti separati
possono essere ricircolati con l'obbiettivo di un recuperaro di calore.
Il POC rappresenta l'evoluzione dei primi impianti a cascata in cui il ciclo a
metano era chiuso, mentre adesso può essere aperto, e costituire anche un ﬂusso
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Figura 2.4: Forma Base dell'Impianto POC
per l'alimentazione dell'impianto stesso. In questa maniera si risparmia infatti un
compressore esterno e si possono anche recuperare i gas di scarto per la reliquefazione
del metano di boil-oﬀ. In genere sono usati scambiatori a piastre (PHFE, Plate Fin
Heat Exchangers) e turbine aero-derivative ad alta eﬃcienza. Come si vede, vengono
richiesti alti costi di investimento, data l'entità dell'equipaggiamento, anche se il
consumo di potenza è piuttosto basso. Questo rende il ciclo ideale proprio per le
grandi tagli in cui è applicato. La complicatezza della conﬁgurazione, che porta con
se un miglior rendimento ma maggiori investimenti, rende il tutto conveniente solo
su grande scala, dove l'esercizio è così intenso da permettere un recupero dei costi
iniziali.
Generalmente si producono ordini di 106 o 107 di t/anno, con consumi speciﬁci
di energia nell'ordine di 0.3 kwh/kgLNG.
2.2.1.2 Processo C3-MR
Si tratta del ciclo dominante nel campo della liquefazione del gas, ricoprente quasi
l'80% del totale delgi impianti mondiali, è il "Propane Precooled Mixed Refrigerant",
sviluppato dalla Air Products & Chemicals Inc. (APCI).
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L'impianto si compone di due parti principali: gli stadi di preraﬀreddamento
a propano, e quelli di liquefazione a refrigerante misto. Il modello base prevede,
come il nome suggerisce, tre stadi di espansione del propano nella prima sezione,
in cui il gas raggiunge temperature dell'ordine di −40C. Qui avviene solitamente
anche la separazione dei componenti pesanti, prima del passaggio alla vera e propria
liquefazione.
Nella seconda sezione, il refrigenante è composto da una miscela di azoto, metano
etano, propano e a volte anche butano. L composizione è studiata in modo da
ottenere le migliori performance. Anche qui sono previsti più stadi di espansione,
che vengono ottenuti con valvole JT.
Il refrigerante, sia il propano che quello misto, vengono compressi a pressioni
nell'ordine di qualche decina di Bar, in modo da permettere il raggiungimento da
parte del gas dei −160C richiesti.
Figura 2.5: Schema Sintetico del C3-MR della Air-Products Chemical Inc.
Versioni migliorate della forma base prevedono l'uso di esopansori criogenici al
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posto delle valvole, e la scelta dei migliori scambiatori adatti alla circostanza.
Anche qui come nel caso del POC si producono quantità nell'ordine di 5 · 106
tonn/anno, con un consumo che mediamente si assesta su 0.3 kwh/kg con i casi più
virtuosi che raggiungono anche 0.27 kwh/kg.
Il ciclo C3-MR ha conosciuto anche un ulteriore passaggio denominato ciclo AP-
X. Esso è richiesto quando la portata da elaborare raggiunge i limiti dimensionali
dello scambiatore. Si aggiunge una sezione di sotto refrigerazione, funzionante con
azoto liquido, in modo da poter aumentare la portata elaborata senza modiﬁcare lo
scambiatore principale.
Figura 2.6: Schema del Ciclo AP-X
2.2.1.3 Processo DMR
Il DMR (Dual Mixed Refrigerant) è stato sviluppato in parallelo da Shell e APCI,
con lo scopo di superare il problema della taglia del compressore nel C3-MR, che
con il propano puro diventava troppo ingombrante.
Con questo obiettivo è stata mantenuta la conﬁgurazione di massima, con sezioni
di preraﬀreddamento e liquefazione, ma usando in entrambe un refrigerante misto,
chiaramente composto in maniera diﬀerente dati i diversi campi di temperatura nei
quali sono chiamati ad operare. Nella prima parte si ricorre in genere a miscela di
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propano ed etano, mentre nella seconda si aggiungono in quantità rilevante ai primi
due metano e azoto.
Il processo consente in virtù del refrigerante misto una maggiore ﬂessibilità sulle
temperature, ma richiede un po' più di energia. La letteratura infatti lo classiﬁca per
taglie sempre piuttosto grandi, ma leggermente inferiori al C3-MR (106 tonn/anno),
ma con un consumo speciﬁco che arriva al massimo su 0.33 kwh/kg.
Figura 2.7: Schema Dual Mixed Refrigerant
2.2.2 Impianti Small-Scale
Per impianti small-scale si intendono quelli con una produzione di LNG inferiore
al milione di tonn/anno. Le loro caratteristiche principali devono essere selezionate
partendo proprio da questo presupposto, per cui in genere sono:
 bassi costi di investimento;
 semplicità costruttiva e di esercizio;
 compattezza;
 sicurezza a basso costo;
Non viene menzionato il rendimento, o il consumo speciﬁco, perchè anche se sono
importanti, dal punto di vista economico non sono prioritari quanto l'impiantistica.
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Per piccole taglie infatti, prevale generalmente il costo di installazione su quello
di esercizio, nell'ottica della vita media dell'impianto.
Solitamente per questo genere di applicazioni sono prevalentemente utilizzati due
tipologie di soluzioni:
 Ciclo a singolo refrigerante misto (SMR);
 Ciclo ad espansione di azoto;
La prima conﬁgurazione, che si distingue dal DMR per avere una unica sezione
senza preraﬀreddamento e quindi per l'uso di una unica miscela, conosce l'applica-
zione industriale tramite il processo PRICO, mentre la seconda viene proposta in
diverse conﬁgurazioni che vedremo.
L'utilità di questo tipo di impianti è da ascriversi, per il momento, a limitate
appicazioni oﬀ-shore, o a giacimenti isolati di piccola entità, di cui si cerca di rendere
fattibile, oltre che economicamente concorrenziale, l'estrazione.
2.2.2.1 Processo PRICO
E' il più conosciuto e utilizzato tra i processi a singolo refrigerante misto (SMR).
Concepito dalla Black & Veatch Pritchard, ha conosciuto la prima applicazione negli
anni '70.
La miscela utilizzata è un misto di azoto ed idrocarburi qulai metano, etano,
pentano e propano, e la liquefazione è ottenuta grazie a scambi termici a più livelli
di pressione. In genere il refrigerante raggiunge lo stato liquido dopo lo scambio
termico ad alta pressione, per poi essere espanso in una valvola JT (diﬃcile con
un espansore, data la fase liquida) così da raggiungere le temperature criogeniche
necessarie a liquefare il gas.
Per lo scambio con il gas sono in genere usati scambiatori a piastre ﬁni.
I vantaggi del PRICO sono la compattezza, la semplicità, i bassi costi di inve-
stimento. Unici problemi possono essere l'utilizzo di idrocarburi nella miscela, che
implica qualche accortezza circa la sicurezza dell'impianto, e la diﬃcoltà in fase di
progetto nella determinazione della composizione della stessa, che implica in genere
doversi confrontare con quattro o cinque variabili, che si sommano a quelle ﬁsiche
di temperatura e pressione.
Gli impianti commercializzati hanno mediamente un consumo speciﬁco di 0.4 kwh/kg,
conﬁgurazioni sperimentali con miscela ottimizzata è riportato che raggiungano
anche 0.3 kwh/kg.
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Figura 2.8: Schema PRICO
2.2.2.2 Processi ad Espansione di Azoto
I processi ad Espansione di Azoto sono fondati sul ciclo Bryton-Joule inverso. La
caratteristica peculiare è l'utilizzo di azoto puro come ﬂuido di lavoro. L'eﬀetto
refrigerante si ottiene per compressione seguita da raﬀreddamento ed espansione.
Questa permette di raggiungere la temperatura criogenica necessaria al gas naturale
per liquefare.
In genere il rendimento di questo processo non è molto elevato in virtù del fatto
che un unica sostanza opera su un intervallo di temperatura estremamente ampio,
dai 150-200 °C dopo la compressione, ﬁno anche a -170 °C una volta espanso.
I principali fattori per cui hanno recentemente catalizzato l'attenzione sono:
 Sicurezza intrinseca, dato l'utilizzo di un ﬂuido inerte quale refrigerante, che
non richiede misure di sicurezza straordinarie come bruciare un eventuale
refrigerante idrocarburico;
 Minima richiesta di equipaggiamento rispetto ad altre conﬁgurazioni;
 Grande ﬂessibilità rispetto le condizioni del gas naturale
 Refrigerante gassoso in tutti i punti del ciclo, per cui è enormemente sempliﬁ-
cato il problema dell'uniformità dello scambio termico;
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 Scambiatore più facile da costruire e di taglia più ridotta;
 Ridotti tempi di avviamento e arresto, con conseguente riduzione delgi ausi-
liari;
 Ridotto ingombro per assensa di stoccaggio del refrigerante di riserva;
 Possibilità di inserire espansori al posto delle valvole, considerato lo stato del
refrigerante sempre gassoso.
Comunemente si distinguono due diverse conﬁgurazioni, quella "single expander"
e quella dual expander. Queste si diﬀerenziano per la presenza di un parzializzatore
di portata, che ripartisce il ﬂusso tra due espansori, uno di alta pressione e uno di
bassa. Questo permette di aumentare i livelli di pressione su cui si eﬀettuano scambi
termici in modo da ottimizzarne il totale, ovviamente al prezzo di una variabile in
più nel processo di ottimizzazione, il rapporto di parzializzazione ( ﬂow ratio).
Numerose proposte e studi sono stati presentati recentemente circa l'inﬂuenza
dei vari parametri ﬁsici sulle prestazioni dei cicli e sulle diverse varianti al modello
base, tutte volte all'incremento della prestazione, ma sempre con un occhio alla
convenienza economica.
Z. Yuan et al. hanno studiato e ottimizzato una conﬁgurazione "single expander"
coadiuvata da una sezione di preraﬀreddamento alimentata ad andride carbonica
(Single N2-CO2 Expander). Se infatti in letteratura (W. Cao) sono stati indagati
anche l'uso di propano, propilene o etano negli stadi preliminari del ciclo (come visto
per i grandi impianti industriali come il C3-MR), l'anidride carbonica garantisce
prestazioni termodinamiche simili con in più il notevole vantaggio della non tossicità
(in concentrazioni quali ne produrrebbe una fuga in un'atmosfera normale), oltre ad
essere facilmente reperibile, economica, e chimicamente sicura in quanto inerte.
Lo studio mette a punto questo impianto per giacimenti di ridotta entità, con
obiettivo di un tasso di liquefazione del 77% al consumo di 0.6187 kwh/kg, indagando
l'inﬂuenza della composizione del gas su tali parametri, e individuando le perdite
exergetiche in ogni componente del ciclo. 2.9
Fissando come vincoli un approach di 2C tra lato caldo e freddo degli scambiatori
e rapporti di compressione dei compressori compresi tra 2 e 3, l'ottimizzazione ha
avuto come obiettivo il minimo lavoro in ingresso.
Il risultato è stato poi comparato con quelli di altri lavori inerenti ad un C3-MR
e ad un Single-Expander con preraﬀereddamento a metano. Mentre il primo risulta
più eﬃciente ma con molto più equipaggiamento, il secondo è il più semplice, ma
con consumi speciﬁci maggiori.
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Figura 2.9: Single Nitrogen Expander con Preraﬀreddanento a CO2
Per quanto riguarda l'inﬂuenza dei vari parametri, il consumo si riduce al crescere
della pressione del gas, come ovvia conseguenza della minor energia richiesta per la
transizione di fase, che fa ridurre le portate dei refrigeranti e quindi le potenze di
compressione.
La temperatura del gas è importantissima in quanto anche pochi gradi in più
aumentano non indiﬀerentemente il consumo, data la maggior portata di refrige-
rante richiesta. Non condizione invece il tasso di liquefazione, che viene comunque
raggiunto, anche se a maggior prezzo.
La composizione del gas inﬂuenza la richiesta termica in quanto variano le quan-
tità dei componenti, ciascuno dei quali ha caratteristiche termo-ﬁsiche diverse. Il
consumo però non oscilla molto, variando dallo 0.6125 kwh/kg per metano al 95%
allo 0.5750 kwh/kg per il 75%, con la punta di 0.6187 kwh/kg all'88%.
L'analisi exergetica mette in evidenza come la maggiore perdita sia da attribuire
allo scambio termico (quindi negli scambiatori in generale rispetto a compresso-
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ri,espansori e valvole, a seconda della diﬀerenza di temperatura media).
Anche M. Khan et al. hanno lavorato su una conﬁgurazione Single N2 - CO2
Expander, studiando un'algoritmo di ottimizzazione con lo scopo di rendere econo-
micamente conveniente lo sfruttamento di questo ciclo per appicazioni oﬀ-shore.
Ripercorrendo la storia dei turbo espansori applicati alla liquefazione, ne evi-
denziano il vantaggio del recupero di lavoro, stimato da loro in un massimo 15% di
riduzione del carico al compressore.
Le variabili prese in considerazione per l'ottimizzazione sono grado di surriscal-
damento della CO2 , le pressioni operative e la portata dell'azoto. Infatti, più la CO2
è surriscaldata, meno portata ne occorre per il raﬀreddamento in virtù del maggiore
salto di temperatura disponibile; e chiaramente al variare delle pressioni operative
dell'azoto, il lavoro richiesto cresce al crescere della loro diﬀerenza, facendo però
variare anche la portata, dovendo quindi trovare l'ottimo sulla base dei due vincoli.
Il primo paso quindi è servito per identiﬁcare le pressioni, da cui la portata, per poi
passare al secondo in cui, ﬁssati i parametri del primo, si è determinato l'ottimo
grado di surriscaldamrnto della CO2. Il risultato è stato di 100Bar e 6.2Bar per le
pressioni, con 5.2 kg/h di refrigerante, e un massimo di −49C per la CO2. Ciò ha
determinato un risparmio del 15% rispetto al caso base, portando il consumo ﬁno a
0.4945 kwh/kg.
Figura 2.10: Schema Impiantistico con Preraﬀreddamento a CO2
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Grandezza Caso Base Caso Ottimizzato
Potenza Compressore [kw] 0.5873 0.4945
Consumo Speciﬁco [KJ/kg] 2114.33 1780.3
Eﬃcienza Exergetica [%] 33.24 40.05
C.O.P. Refrigerazione 1.883 3.093
Temp. Approach [°C] 3.428 3.013
Bassa Pressione Azoto [Bar] 10.5 6.3
Alta Pressione Azoto [Bar] 90 100
Surriscaldamento CO2 -30 -49
Portata Azoto [kg/h] 8.5 5.159
W.S. Cao et al. hanno messo invece a confronto la tecnologia ad espansione
di azoto con quella a refrigerante misto, per compararne prestazioni e parametri.
Hanno preso in esame un Single N2-CH4 Expander e un MRC con preraﬀreddamento
a Propano, per i quali, una volta ﬁssati composizione della miscela, temperature e
pressioni, si è lavorato per ottimizzare la funzione obiettivo del consumo speciﬁco.
Figura 2.11: Schema Single N2 - CH4 Expander
I risultati hanno mostrato come l'espansione di azoto sia migliore del refrigerante
misto solo in assenza del preraﬀreddamento, e quanto sia fondamentale l'attenzione
che si deve avere per lo scambiatore, in modo da limitare le perdite exergetiche, di cui
è il principale responsabile. Si evince inoltre che essendo il copressore il principale
responsabile del consumo, è raccomandata l'interrefrigerazione per avere la massima
eﬃcienza possibile.
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Un altro studio condotto dai già citati M. Khan et al. ha messo sotto la len-
te il consumo speciﬁco di entrambe le tipologie di espansione di azoto, andando
ad approfondire anche il Dual-N2-Expander, e indagando tutti i parametri con la
minimizzazione della potenza di compressione come obbiettivo. Lo scopo è quel-
lo di fornire una sorta di guida su tutti i possibili accorgimenti per migliorare le
prestazioni di questo tipo di impianto.
Figura 2.12: Schema di Riferimento per Ottimizzazione Single N2
Figura 2.13: Schema di Riferimento per Ottimizzazione Dual N2
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Il primo accorgimento è, come già detto per altri casi, l'espansore, le cui eﬃcienze
possono arrivare adesso ad avvicinarsi al 90% (quasi 80% per i compressori).
Si mette in evidenza come il dual-expander sia superiore al single-expander, in
virtù delle minori reversibilità che permette di raggiungere, avvicinando le curve
composite degli scambiatori.
Mentre nell'espansione singola l'ottimizzazione può essere ottenuta giocando so-
lo su tre parametri, vale a dire pressioni e portata, l'introduzione del rapporto di
parzializzazione nel ciclo ad espansione doppia aggiunge più gradi di libertà tra i
quali muoversi per migliorare la prestazione energetica.
Nella pratica, sulla singola espansione si è proceduto manipolando portata e
pressione allo scambiatore, mantenendo ﬁssa quella di compressione; mentre nella
doppia si è partiti ﬁssando le pressioni estreme (post compressione e pre compres-
sione), modulando quella intermedia di spillamento ﬁno a trovare quella del minimo
consumo.
Si sono raggiunti 0.7449 kwh/kg per il single-N2 e 0.5007 kwh/kg per il Dual-
N2, vedendo anche come l'aggiunta di un ulteriore sezione di preraﬀreddamento a
CO2 avrebbe potuto incrementare ancora l'eﬃcienza, ma non tanto da giustiﬁcare
la complicazione impiantistica (si tocca 0.4945 kwh/kg.
T. He e Y. Ju hanno invece concepito un impanto di piccola taglia del tipo Dual-
N2-Expander, ma un po' più articolato di quelli già visti. Nella loro modello infatti,
è inclusa nella linea del gas la separazione degli idrocarburi pesanti (Gas di petrolio
Liquefatti, con un loro valore commerciale) e il recupero dell'energia dei gas di Boil-
Oﬀ (comunemente BOG), cioè quella porzione di metano gassoso in equilibrio con
la propria fase liquida alla ﬁne del processo. L'impianto si propone di essere del tipo
"Skid Mounted", vale a dire assemblato da più componenti, facilmente trasportabili
singolarmente. 2.14
l'ottimizzazione si è concentrata non solo sui costi operazionali (consumo speci-
ﬁco) ma anche su quelli capitali. I vincoli scelti sono stati:
 minimo approach allo scambiatore di 3C;
 compressori alternativi, quindi rapporto di compressione <3;
 pressione di ﬁne espansione superiore a quella atmosferica;
 uguali pressioni dei ﬂussi da miscelare;
L'ottimizzazione porta un risparmio del 4.7%, permettendo di raggiungere 0.5163 kwh/kg.
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Figura 2.14: Dual N2 Expander con Separazione GPL e Recupero Termico BOG
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Sempre He e Ju hanno indagato le possibilità di incrementare le prestazioni dei
processi ad espansione di azoto per liquefazione Small-Scale, partendo dal riconoscere
che la semplicità e la facile manutenzione rendono concorrenziale la tecnologia.
Si indaga la possibilità di introdurre uno stadio di preraﬀreddamento, variando
il tipo di refrigerante per vedere quale funziona meglio. In particolare sono stati
provati propano e R410a, scoprendo che il secondo garantisce migliori prestazioni.
Il ciclo viene ottimizzato con il minimo del consumo speciﬁco espresso in kwh/Nm3
come funzione obiettivo.
Figura 2.15: Single N2 Expander con Preraﬀreddamento a Propano
Figura 2.16: Single N2 Expander con Preraﬀreddamento a R410a
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I parametri di vincolo sono:
 minimo approach allo scambiatore di 2 °C;
 fase completamente gassosa in ingresso all'espansore;
 temperatura dell'R410a e propano in uscita dal compressore superiore al punto
di rugiada;
La pressione del gas inﬂuisce sul ciclo dal momento che crescendo riduce il salto
termico alla transizione di fase, mentre la temperatura di vaporizzazione al ciclo di
preraﬀreddamento inﬂuisce sul rateo di calore rimosso dallo stesso.
La pressione di compressione dell'azoto inﬂuisce enormemente sul lavoro consu-
mato dal ciclo, e quindi sul consumo speciﬁco, mentre la temperatura in ingresso al-
l'espansore inﬂuisce molto sul lavoro recuperato dall'espansore e sul calore asportato
dal ciclo, poichè determina anche quella di ﬁne espansione che entra allo scambiatore.
Naturalmente il tasso di liquefazione inﬂuenza proporzionalmente il consumo
speciﬁco così come il contenuto di metano del LNG.
Grandezza N2-exp N2-exp/Propano N2-exp/R410a
Potenza Compressore [kw] 10.08 7.968 7.720
Lideale/Lreale 0.197 0.249 0.257
M. Gong et al hanno invece concepito un sistema compatto portatile. Il princi-
pae vantaggio di questo impianto pilota risiede nella facile reperibilità sul mercato
industriale dei componenti necessari ad assemblarlo.
Il sistema si compone di un ciclo a refrigerante misto a singolo stadio coadiuvato
da una sezione di preraﬀreddamento progettata su un ciclo inverso a compressione
di vapore, alimentato con R22. 2.17
Si tratta di un prototipo sperimentale, in cui infatti è inserito un circuito a gas,
che rivaporizza il metano trattato, in modo da testarne le prestazioni sotto diverse
condizioni, siano esse di portata, composizione, temperatura o pressione del gas.
In particolare è stata valutata l'inﬂuenza della portata e della pressione del gas,
per poter eﬀettuare una approssimativa valutazione economica sul recupero degli
iniziali costi di investimeto, a seconda delle diverse intensità di esercizio.
Si riportano i risultati nella tabella seguente:
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Figura 2.17: Impianto Pilota Portatile SMR con Preraﬀreddamento a R22
Test Pressione CH4 [MPa] Capacità [kg/d] U.E.C. [kwh/kg] Consumo Gas [%]
1 0.8 8740 0.94 18.3
2 1.0 9887 0.84 16.8
3 1.2 10796 0.80 15.8
4 1.4 10984 0.76 15.3
capacità e consumo speciﬁco sono stati convertiti da Nm3/d e kwh/Nm3, secon-
do il fattore di conversione per il metano di 0.714 kg/Nm3. Il consumo di gas rap-
presenta la percentuale usata per alimentare i compressori, supponendo un'eﬃcienza
tale da produrre 3 kwhel/Nm
3.
Come prevedibile, al crescere della pressione cresce il tasso di liquefazione (ab-
bassa la percentuale consumata per i compressori), così come abbassa il consumo.
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2.3 Il Biogas
Così come lo si può ottenere tramite acquisto diretto, o tramite processo di liquefa-
zione, il Gas Naturale Liquefatto lo possiamo ottenere anche dai processi coinvolgenti
le biomasse, in particolare dalla digestione anaerobica di reﬂui zootecnici o residui
colturali. Per mezzo di un processo biologico avente luogo in assenza di ossigeno,
la sostenza organica attraversa una serie di fasi che la portano al prodotto ﬁnale
composto princialemte di metano ed anidride carbonica, con tracce di altri elementi,
che devono essere rimossi per evitare problematiche di vario genere, quali ad esempio
corrosione o inquinamento.
Figura 2.18: Schema del Processo Biologico di Digestione Anaerobica
A seconda del tipo di reﬂuo che si utilizza, cambia la composizione del prodotto,
che mantiene le sue componenti principali, ma in parti diverse, oltre alla resa del
processo in termini di volume di gas da massa o volume di reﬂuo.
Come accennato i prodotti in tracce minori devono essere rimossi per motivi prin-
cipalmente ambientali, mente la CO2 subisce rimozione solo per aumentare il potere
caloriﬁco della miscela, ed è comunemente detto processo di "upgrading". Vedremo
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Tabella 2.1: Caratteristiche Biogas a Seconda della Tipologia di Reﬂuo [CC Padova]
Substrato S.T. [%] S.V. [%] [m3/t tal quale] CH4 [Vol %]
Liquame bovino 8-11 75-82 20-30 60
Liquame suino 7 75-86 20-35 60-70
Letame Bovino 25 68-76 40-50 60
Letame suino 20-25 75-80 55-65 60
Deiezioni avicole solide 32 63-80 70-90 60
Silomais 20-35 85-95 170-200 50-55
Acque di vegetazione 3,7 70-75 50-56 50-60
Frazione organica RSU 40-75 50-70 80-120 58-65
Scarti di ristorazione 9-37 80-98 50-480 45-61
Scarti ortofrutticoli 5-20 80-90 45-110 60-65
Grasso di separazione 2-70 75-93 11-450 60-72
Contenuto stomacale (suini) 12-15 75-86 20-60 58-62
Grasso di ﬂottazione 5-24 80-95 35-280 60-72
Contenuto ruminale 11-19 80-90 20-60 58-62
nel seguito le proncipali tecniche di pulizia e upgrading del biogas, concentrandoci
esclusivamente su idrogeno solforato H2S e proprio CO2.
2.3.1 Rimozione H2S
L'Acido Solﬁdrico è presente in piccola parte rispetto ad altri componenti, da 10
a 1000 ppmv. I problemi sono legati all'odorazione, particolarmente cattiva, ma
soprattutto ai problemi corrosivi che ne derivano, dal momento che possono avvenire
reazioni che diano origine a SO2 e H2SO4, e a quelli ambientali dal momento che si
parla di sostanze nocive e ad alto coeﬃciente di eﬀetto serra.
Per la rimozione di queste componenti si possono avere due tipi di processi:
 di natura ﬁsico-chimica;
 di natura biologica;
i primi sono quelli di assorbimento chimico, o di adsorbimento ﬁsico, mentre i
secondi includono l'uso di agenti viventi come i batteri. Essi si distinguono anche
per il punto della ﬁliera in cui possono agire, dato che quelli ﬁsico-chimici operano
necessariamente nella fase post-digestione anaerobica, mentre quelli biologici posso-
no intervenire anche durante, agendo in tal caso sulla causa e non sull'eﬀetto (non
catturano il solfuro prodotto, ma ne limitano la produzione stessa). Nel seguito ve-
dremo più nel dettaglio le più note tecniche della prima categoria, commercialmente
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più applicate, e trascureremo la seconda che ha, al momento trascurabili, se non
esistenti, risvolti industriali.
2.3.1.1 Assorbimento in Soluzione Acquosa
L'assorbimento in acqua può avere diversi tipi di azione.
Si può avere ossidazione di S2 a S0, di modo che lo zolfo puro precipiti, data la
sua non solubilità in acqua.
Si può indurre reazione acido-base per catturare S2 in uno dei suoi sali metallici,
tutti in genere con basso prodotto di solubilità.
Una terza via, molto simile alla seconda è la cattura dello ione con una soluzione
alcalina, dall'alta reattività.
Questo tipo di processo però non è molto utilizzato in virtù della sua azione anche
contro la CO2, che limita quella contro il solfuro. Infatti l'alta reattività della CO2
in soluzioni alcaline porta con se una bassa selettività per la H2S, con conseguente
lievitazione dei consumi di reagenti come l'idrossido di sodio NaOH o l'ossido di
calcio CaO e quindi dei costi in generale.
2.3.1.2 Processi di Ossidazione a S0
I processi di ossidazione sono stati introdotti negli anni settanta, e si basano sulle
seguenti reazioni:
2 Fe3+ +H2S −−→ 2Fe2+ + S + 2H+
2Fe2+ + 1
2
O2 +H2O −−→ 2Fe3+ + 2OH
In pratica il ﬂusso di biogas attraversa un materiale impregnato del reagente
assorbente, che lo cattura. Il materiale dovrà necessariamente essere sostituito o
rigenerato dopo un po' di tempo altrimenti raggiungerà il limite di zolfo contenibile,
e questo costituisce un costo da computare nella valutazione tecnico-economica del
sistema. Un esempio di rigenerazione è tipicamente l'ossidazione con aria del solfuro
di ferro per riavere ossido o idrossido di ferro, recuperando lo zolfo elementare.
Gli studi condotti nel corso degli anni hanno riportato sempre cinetiche di rea-
zione di ordine uno, e hanno teso a capire l'inﬂuenza dei vari parametri quali tem-
peratura e pressione (del gas) sulla eﬃcenza del processo. In particolare risulta che
a più basse pressioni e per lunghezze dell'assorbitore suﬃcientemente grandi (tempi
di residenza maggiori) si può raggiungere anche il 100% di eﬃcacia nella rimozione.
Le tecnologie di questo tipo più diﬀuse commercialmente sono il processo Sulferox
della Shell and Dow, il quale è stato stimato costare mediamente tra 0.24 e 0.3 $/kg
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di zolfo rimosso; e quello Lo-Cat della US Filter/Merichem. Queste soluzioni sono
in genere adatte ad alte quantità trattate, di conseguenza non sono economicamente
sostenibili su piccola scala (tipicamente scala di fattoria).
Altri esperimento hanno indagato l'uso di altri ossidi quali quello di Magnesio
MgO e di Rame CuO, ma senza giungere a commercializzazione.
2.3.1.3 Conversione in Sali a Bassa Solubilità
In questo caso si parla di gas diﬀondente in soluzione acquosa contenente solfati
metallici. Lo zolfo contenuto nell'H2S forma un sale insolubile in acqua con il metallo
in essa contenuto nella forma du un solfato (in genere solfato di rame CuSO4 o di
zinco ZnSO4.
Le reazioni possono essere schematizzate come segue:
Me2+ +H2S + 2SO4
2 −−→ MeS + 2HSO42
MeS + 2Fe3+ −−→ Me2+ + 2Fe2+ + S
2Fe2+ + 1
2
O2 + 2HSO4
 −−→ 2Fe3+ +H2O+ 2SO42
H2S +
1
2
O2 −−→ S + H2O
In pratica il solfuro reagisce con il metallo dissociato in soluzione dallo ione
solfato formando un sale metallico insolubile. Questo reagisce con ioni ferrici (Fe3+)
contenuti in soluzione per separare lo zolfo elementare e ripristinare lo ione metallico.
Lo stesso ione ferrico è rigenerato a ferroso (Fe2+) da ossidazione in aria.
Gli studi hanno testato l'eﬃcacia dei diversi metalli sotto diverse condizioni di
temperatura e acidità, riscontrando le migliori performance con Rame in regime
fortemente acido (pH=2.6) a temperatura di 60 °C.
La complicatezza del processo e il relativo alto costo operazionale non lo rendono
idoneo alle taglie ridotte.
2.3.1.4 Processi di Ad-sorbimento Chimico
In questo caso si parla di assorbimento a secco, essendo implicarto un assorbitore
solido.
In genere sono processi non continui, perche l'assorbitore solido, che non si
può rigenerare totalmente e la cui vita non è molto lunga, deve essere sostituito
periodicamente.
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Questa caratteristica rnede il tipo di processo più adatto alle scale ridotte per
il suo più alto costo di esercizio a fronte di un investimento contenuto e di una
semplicià evidente.
La tipologi di adsorbitore più comune è quella detta per semplicità la "spugna
d'acciaio", in cui blocchi di truciolato di legno impregnati di ossido di ferro assorbono
il solfuro e anche alcuni idrocarburi pesanti presenti in tracce nel biogas di cui noi
qui trascuriamo la presenza.
Le reazioni coinvolte sono:
Fe2O3 + 3H2S −−→ Fe2S3 + 3H2O
Fe2S3 +
3
2
O2 −−→ Fe2O3 + 3S
Dove la prima è quella di rimozione del componente scomodi e la seconda quella
di rigenerazione. Queste possono avvenire separatamente o in contemporanea, nel
secondo caso si ha in ﬂusso di aria pulita in quello di biogas, per una parziale
rigenerazione, che funziona però con minor rendimento di quella ad adsorbimento
fermo.
Essendo la tecnologia matura, diverse ricerche hanno cercato di individuare i pa-
rametri ottimali di funzionamento. Si è riscontrato come i costi associati, il maggiore
dei quali è il ricambio dell'adsrbitore, limitino l'applicabilità del sistema alle piccole
e medie scale per mantenerne la sostenibilità economica.
2.3.1.5 Uso di Carboni Attivi
Ci sono tre sistemi diversi per l'uso di carboni attivi, che sono quello catalitici
impregnati, detti rigenerabili; quelli impregnati e quelli non impregnati.
I primi vengono ottenuti dal trattamento con urea o ammoniaca, che aggiungono
l'azoto alla sostanza di partenza conferendo proprietà reattive. La rigenerazione può
avvenire con acqua, ma ne sere molta e viene acidiﬁcata non poco.
I secondi sono substrati carboniosi che vengono mischiati con reagenti come idros-
sidi e acidi o misture di entrambi. Sono rigenerabili mediante reazione con una base
forte, ma con un certo rischio date le sostanze in gioco.
Gli ultimi sono i più comuni e commercializzati in quanto più economici, dato che
non hanno bisogno di trattamenti. Inizialmente avevano prestazioni peggiori degli
altri, ma studi e progressi nel corso degli anni hanno portato al livellamento con gli
altri due tipi. Le prestazioni si attestano mediamente su un intervallo di rimozione
tra 0.15 e 0.35 g/g (grammi di solfuro su grammi di carbone attivo).
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2.3.1.6 Processi di Lavaggio
Si tratta di investire la corrente di gas con una liquida di solvente, che catturi la
sostanza che si desideri rimuovere. Non ci sono molti studi documentati circa l'uti-
lizzo di queste tecniche per la rimozione della H2S, poichè è più indicato per l'azione
sulla CO2. Studi recenti (2008) hanno provato che ci sono più ostacoli che vantaggi
nell'applicare questa tecnologia alla pulizia del biogas. Infatti agendo anche sull'ani-
dride carbonica, si mkitiga l'azione sul solfuro, con conseguente peggioramento delle
prestazioni e incremento dei costi. I coeﬃcienti di trasmissione massica sono molto
bassi, costringendo ad avere ampie superﬁci di scambio liquido-gas ed elevati tempi
di residenza, che portano grandi costi capitali.
In sistesi, sebbene si possano raggiungere elevati tassi di rimozione, il processo
risulta notevolmente oneroso, e non quindi economicamente sostenibile, soprattutto
alle piccole scale.
2.3.2 Rimozione CO2
La rimozione dell'anidride carbonica è nota scientiﬁcamente come processo di "up-
grading". Non si tratta infatti di una cosa strettamente necessaria ai ﬁni dell'im-
pianti in cui il gas deve circolare, non essendo essa tossica ne provocando corrosione,
tuttavia abbassa notevolmente il potere caloriﬁco della miscela, e rende più diﬃcile
la combustione, essendo un inerte. E' utile quindi rimuoverla riportandola a percen-
tuali adeguate agli usi che ne devono essere fatti, sia essa combustione, stoccaggio o
immissione nella rete nazionale.
Per eﬀettuare questa procedura la tecnica ha sviluppato molteplici metodi, le
cui modalità sono assimilabili a quelle viste per la rimozione della H2S, cioè di tipo
ﬁsico, chimico e biologico; con processi di lavaggio, assorbimento, adsorbimento o
separazione ﬁsica.
2.3.2.1 Lavaggio con Acqua (Water Scrubbing)
Il lavaggio in acqua è un processo di assorbimento selettivo che si basa sulla alta
solubilità della CO2 nel liquido in questione rispetto al metano, quantiﬁcata in circa
25 volte alla temperatura di 25 °C.
Il gas scioglie in acqua venendo portato via dal ﬂusso liquido lasciando libero il
gas.
La tecnologia è oggi matura, e copre circa il 40% del mercato globale dell'upgra-
ding. La sua realizzazione è in genere vincolata alla presenza di una adeguata fonte
di acqua a basso costo.
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Il processo è proposto in genere con acqua in pressione (6-8 Bar, ma anche ﬁno
a 20 Bar), e le moderne conﬁgurazioni sono concepite con due passaggi del gas in
acqua per accrescere l'eﬃcacia del trattamento. In una seconda parte l'acqua viene
decompressa, spesso con l'aiuto di iniezione di aria e viene rigenerata liberando la
CO2 precedentemente catturata.
L'acqua richiesta dipende dalla pressione e temperatura di esercizio, senza essere
inﬂuenzata nè dal pH nè dalla concentrazione di CO2 nel gas. Tipici valori di por-
tata sono 0.1-0.2 m3/Nm3 di biogas per sistemi a singolo passaggio, che crescono a
0.18-0.23 m3/Nm3 in caso di ricircol. Naturalmente al crescere della pressione ope-
rativa abbassano la portata e la vita media dell'impianto, mentre cresce la potenza
necessaria a pompaggio e compressione.
Tipica eﬃcienza del processo supera il 96%, con meno del 2% di CO2 e un
2% medio di perdita di metano. Possono funzionare quasi 8000 ore/anno e sono
impiegabili a tutte le taglie, da qualche decina di Nm3/h a migliaia.
2.3.2.2 Lavaggio con Solvente Organico o Chimico (Organic Solvent and
Chemical Scrubbing)
L'uso di un solvente organico è uguale al lavaggio con acqua, ma con la diﬀerenza
del contienuto glicole e polietilene, sostanze con migliore aﬃnità con la CO2. Il
processo è conosciuto industrialmente come "Selexol", ed ha una eﬃcienza cinque
volte superiore a quella dell'acqua, e non richiede tubi in acciaio inossidabile perche
il solvente è anti corrosivo. Lo svantaggio è che serve un pretrattamento del gas per
rimozione dell'acqua.
Si raggingono purezze del gas di 96-98.5% con anche 8000 ore/anno e le stesse
perdite di gas dello scrubbing in acqua. Il consumo di energia è legato al pompaggio
del solvente e alla compressione del gas, e possono andare da 0.2-0.25 ﬁno a 0.5
kwh/Nm3.
Lo scrubbing chimico si fonda sullo stessi fondamentali del trasferimento liquido-
gas, ma non più sulla solubilità del gas ma sulla reattività chimica. Si ricorre infatti
ad ammine o soluzioni acquose fortemente alcaline che si combinino con l'anidride
carbonica. Questo rende il trasferimento di massa molto maggiore, e quindi permette
apparecchiature più compatte e minor ricircolo. Tuttavia l'alta quantità di energia
richiesta per rigenerare il solvente, che deve raggiungere anche 150 °C, limita molto
l'applicazione della tecnologia, nonostante si possano raggiungere purezze del 99% o
superiori, e la ridotta quantità di solvnete limiti la potenza necessaria al pompaggio,
ridotta a 0.1-0.15 kwh/Nm3.
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2.3.2.3 Pressure Swing Adsorption
Il PSA è una tecnica basata sul processo di adsorbimento della CO2 su una matrice
porosa contenente agenti quali carboni attivi, silica-gel o altre sostanze. Si agisce
per separazione ﬁsica: trattenendo la molecola dell'anidride carbonica nei pori del
materiale opportunamente dimensionati, dai qual passa invece il metano, la cui
molecola è decisamente più piccola; o per adsorbimento selettivo: alcuni materiali
favoriscono la diﬀusione dell CO2, escludendo la ritenzione del CH4.
Il processo opera in alta pressione, con l'adsorbitore spesso disposto in colonne
verticali, in parallelo, così da condurre una ciclica rigenerazione delle colonne che
giungono a saturazione e ridurre il consumo di energia.
La tecnologia copre circa il 20% del mercato mondiale, consentendo purezze del
96-98% con perdite del 2% in linea con gli altri metodi visti. Il consumo di energia
si attribuisce alla compressione della portata di biogas e alla sua deumidiﬁcazio-
ne (non si richiede calore aggiuntivo per la rigenerazione), stimabile in letteratura
con massimo 0.6 kwh/Nm3, anche se sistemi più recenti si attestano su medie di
0.3 kwh/Nm3.
2.3.2.4 Seaprazione con Membrane
I processi di upgrading tramite membrane si basano sulla permeabilità selettiva di
alcune membrane rispetto a dei componenti del biogas. Le soluzioni più convenzio-
nali, vale a dire quelle già commercializzate, solitamente trattengono metazo e azoto,
lasciando passare CO2, acqua, ossigeo e H2S con fattori di selettività tra metano e
anidride carbonica anche di 1000 a 1.
In genere si preferisce ricorrere al materiale polimerici perchè sono più economici
degli altri, più stabili ad alte pressioni e più facilmente lavorabili, ma ricerche più
recenti inducono a pensare che in un prossimo futuro le nanotecnologie possano
migliorare le performance attuali.
La tecnologia è tuttavia già piuttosto matura, commercializzata sper servizi sia
in alta che bassa pressione, copre circa il 10% del mercato.
Le conﬁgurazoni sono come per i processi di lavaggio, con singolo stadio o mul-
tiplo, e le operazioni possono avenire per interazione gas-gas, ma anche liquido-gas.
Mentre il primo impone una alta pressione di esercizio, il secondo può agire in con-
dizioni atmosferiche, con il gas separato dal liquido assorbente della CO2 da una
membrana idroponica.
La tecnologia permette una purezza del 98-99% con liquido-gas, o gas-gas a
doppio passaggio, oltre si complica la progettazione e la conﬁgurazione. La maggior
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parte dei prodotti commercializzati di questo tipo garantisce comunque un 96-98%
di purezza, suﬃciente ad esempio all'iniezione nella rete nazionale.
Il consumo di energia, dovuto esclusivamente alla compressione del gas è valutato
mediamente 0.2-0.4 kwh/Nm3. Le membrane hano vita media che va dai 5 ai 10
anni.
2.3.2.5 Separazione Criogenica
La separazione criogenica si basa sulle diverse temperature di liquefazione dei sin-
goli componenti del biogas. Se operata in sequenza, permette la rimozione prima
del'acqua, degli idrocarburi pesanti e dell' idrogeno solforato, poi della CO2, che alla
pressione atmosferica liquefa a -78.5 °C. Fondamentale è la pressione alla quale que-
sta operazione è esercita, perchè se troppo alta rischia di condurre a solidiﬁcazione
dell'anidride, quidi a ghiaccio secco, che non sempre è benvoluto.
Il sistema più comune prevede la compressione del biogas previa deumidiﬁcazione,
con la successiva rimozione della CO2 prima liquida e poi solida. La tecnologia non
è considerata molto matura, e copre lo 0.4% del mercato attuale, nonostante la sua
ottima sinergia con gli impianti di liquefazione di biometano.
Si possono raggiungere purezze superiori al 97% con perdite inferiori al 2%.
Le stime sui consumi non sono molto accurate, ma comunque indicano un costo
energetico piuttosto alto, da un minimo di 0.4 kwh/Nm3. Da considerare come
fattore positivo è l'alta purezza della CO2 che si ottiene, la quale può essere sfruttata
in vari modi.
C. Birgen e S.G. Jarcue (REF) hanno analizzato la possibilità di integrazione
della separazione criogenica con la liquefazine del biogas, per ottenere il Bio-LNG,
con il risultato di vedere come al momento il consumo sia comunque maggiore di
quello che si otterrebbe con una altra tecnologia, ma paventndo miglioramenti in
futuro.
hanno comparato in particolare, con l'ausilio di aspen plus, un sistema integrato,
con uno semplice ad epansione di azoto in cui si suppone il gas già depurato dalla
CO2 con tecnologia convenzionale.
Il risultato è stato confrontato sulla base della potenza consumata da tutti i
componenti:
la diﬀerenza dei due casi base è solo nella pressione operativa del refrigerante.
come si vede il consumo della soluzione integrata è maggiore, ma si ritiene che
ci possano essere notevoli margini di miglioramento tecnologico. Tuttavia essa può
rappresentare una possibilità qualora sia sfruttabile commercoalmente l'anidride car-
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Figura 2.19: Impianto Integrato di Upgrading Criogenico e Liquefazione
Figura 2.20: Confronto dei Consumi tra Impianto Integrato e soluzioni Tradizionali
bonical iquida ad un così buon livello di purezza, e le condizioni strategiche reputino
fondamentale avere a disposizione LNG.
M. Tiunier et al. (REF) hanno invece approntato un sistema fondato su un
"letto criogenico", un blocco poroso mantenuto a basse temperature che separa i
componenti della miscela biogas inducendo liquefazione al contatto. Eﬀettuando
studi e simulazioni numeriche, hanno comparato i risultati con quelli di un PSA a
vuoto, ottenendo di avere maggior produttività speciﬁca (portatadi gas per volume
di adsorbente), minor consumo energetico (2.9 contro 3.7MJ/Kg) e miglior purezza
(99% contro 98%).
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Il consumo rimane comunque relativamente alto, e il sistema non è di semplicis-
sima costruzione.
Figura 2.21: Schema sempliﬁcato del "Cryogenic Packed Bed"
2.3.2.6 Metodi Biologici
I processi di conversione biologica della CO2 si basano sul trasferimento dal biogas
ad una sorta di soluzione enzimatica dove la sostanza viene ridotta.
Ci sono diversi processi possibili, uno dei quali è la conversione chemoautotro-
ﬁca, che tramite una metanogenesi idrogenotroﬁca converte in metano l'anidride
carbonica con l'idrogeno come reagente secondo la reazione endotermica:
4H2 +CO2 −−→ CH4 + 2H2O
lo svantaggio fondmanetale di tale processo è l'alto tempo di residenza che il gas
deve mantenere in un reattore per ottenere alte concentrazioni di metano, oltre alla
bassa produttività volumetrica della soluzione biologica. Ciò rende il processo poco
utilizzabile anche alle scale ridotte, oltre al fatto che se si cresce nelle dimensioni,
l'unica soluzione per reperire idrogeno a basso costo è l'idrolisi dell'acqua tramite
elettricità.
Un'altro tipo di conversione biologica è l'upgrading tramite fotosintesi per cui
la CO2 viene convertita in biomassa di microalghe reagendo con acqua e fotoni.
La letteratura riporta una produttività di circa 1.8g CO2 per grammo di alghe. I
tempi di residenza in tal caso sono mediamente più bassi rispetto alla metanogenesi
chemoautotroﬁca, ma non si raggiungono purezze molto elevate se non allungando
molto i tempi di permanenza.
Altri sistemi prevedono una sorta di catalisi enzimatica per avere una reazione:
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CO2 +H2O −−→ H+ +CHO3 
il processo ha però alti costi di realizzazione e gli enzimi hanno vita breve, per
cui non è molto sostenibile economicamente.
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Capitolo 3
I Modelli
Per dare risposta ai problemi posti nei capitoli precedenti, si è cercato di mettere
a punto alcuni modelli che possano costituire una possibilità per la produzione di
GNL su piccola scala.
Si sono presi in esame casi potenzialmente applicabili a stazioni di servizio per
erogazione sia di GNL che di GNC, oltre che sistemi applicabili al processamento
di biogas ottenuto da digestione anaerobica, per il semplice stoccaggio del prodotto
per scopi commerciali.
I modelli sono realizzati mediante il software Aspen HYSYS della Apspentech.
In ciascuno di essi è stata ipotizzata l'elaborazione di una stessa portata di ﬂuido,
75 kg/h, tratta da valutazioni statistiche sul consumo annuale di metano nazionale
per autotrazione sul numero di stazioni di rifornimento attive sul territorio. Al 2015
si hanno infatti 1121 stazioni attive censite dall'associazione metanoauto [28], con un
consumo di gas per autotrazione di 1053 milioni di m3, dati dell'Unione Petrolifera.
3.1 Stazioni di Servizio
3.1.1 Compressore Multistadio Interreferigerato
Il primo modello che si va ad analizzare è anche il più semplice, cioè un comune
compressore multistadio con interrefrigerazione. Questo è l'approccio ricorrente ad
oggi nelle stazioni di servizio per erogazione di GNC, in cui si preleva del gas diret-
tamente dalla rete e lo si porta alle condizioni termodinamiche necessarie per l'uso
in un motore a combustione interna.
L'ipotesi di partenza è quella di prelevare gas ad una pressione di 50Bar e tem-
peratura di 30°C, cioè parametri tipici della rete di distribuzione in alta pressione,
e di convogliarlo nel compressore per raggiungere la pressione operativa di 220Bar
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tipica per gli autoveicoli. Per non complicare il modello si imposta come ﬂuido del
metano puro al 100%, senza considerare le impurezze tipiche del gas naturale, dato
che non cambierebbero troppo la situazione considerati gli standard richiesti dalla
rete nazionale.
Di seguito si vede lo schema del processo:
Figura 3.1: Modello Termodinamico di Compressione a 3 Stadi con Interrefrigera-
zione Applicato in Stazioni di Rifornimento per Erogazione GNC
Ciascuno stadio è rappresentato da un compressore nel modello, collegati tra loro
da un controllore in modo da mantenere lo stesso rapporto di compressione stadio
dopo stadio. Si possono visualizzare gli stati termodinamici dei singoli punti nella
seguente tabella:
Tabella 3.1: Stati Termodinamici nei Punti della Compressione Multistadio
Name Pressure [bar] Temperature [C] Molar Enth. [kJ/mol]
NG 50,00 30,00 -75,60
2 82,50 78,82 -73,97
3 81,50 30,00 -76,13
4 134,48 78,10 -74,57
5 133,48 30,00 -76,91
6 220,23 75,57 -75,39
CNG 219,23 30,00 -77,79
Come si vede le condizioni ﬁnali soddisfano quelle di erogazione alla pompa di
rifornimento.
Il rapporto di compressione è ﬁssato a 1.65, con i parametri calcolati a partire
dallo stato iniziale del punto NG, che vengono riportati di seguito, per ogni stadio.
Gli scambiatori per l'interrefrigerazione del gas, non vengono computati nel costo
energetico in quanto si tratta di potenze termiche che possono essere scambiate con
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Tabella 3.2: Parametri del Compressore
Name K-100 K-101 K-102
Power [kW] 2.115 2.034 1.983
Adiabatic Eﬃciency 75,00 75,00 75,00
Delta T [C] 48,82 48,10 45,57
Delta P [Bar] 32,50 52,98 86,76
Isentropic Exponent 1,36 1,46 1,71
Duty [kJ/h] 7613 7333 7137
circolazione di aria ambiente, a prezzo quindi di una potenza meccanica trascurabile
rispetto a quella di compressione.
Nel seguito si riportano comunque le energie in gioco:
Tabella 3.3: Parametri degli Intercooler
Name E-100 E-101 E-102
Duty [kJ/h] 10114 10974 11243
Pressure Drop [Bar] 1,00 1,00 1,00
Per avere un'indice dell'eﬃcienza del processo non ci si riferirà al rendimento ter-
modinamico, ma al parametro dello "Unit Energy Consumption" (di seguito U.E.C.)
già incontrato nella descrizione degli impianti di liquefazione, vale a dire la quan-
tità di energia necessaria ad ottenere una unità di massa di prodotto, valutata in
kwh/kg, una sorta di consumo speciﬁco.
L'operazione risulta consumare 0.0818 kwh/kg.
Riportiamo nel seguito la sintesi dei dati riguardanti l'impianto:
Tabella 3.4: Sintesi dei Dati
Parametro Valore
Salto Pressione [Bar] 169.23
Salto Temperatura [°C] 0
Potenza Spesa [kW] 6.13
U.E.C. [kwh/kg] 0.0818
L'impanto di compressione non ha di per sè molto senso come simulazione, es-
sendo calcolabile anche manualmente, ma la sua utilità risiede nel poter comparare
sistemi aventi tutti la stessa origine, vale a dire Aspen HYSYS.
57
3.1.2 Dual Nitrogen Expander Con Pompaggio GNL
Questo modello rappresenta una applicazione della tipologia Dual Nitrogen Expan-
der. Lo scopo è quello di valutare una situazione teoricamente possibile per erogatori
di GNC, in cui si passa però da uno stato intermedio di liquefazione del gas, con
relativo stoccaggio del condensato.
Si tratta gas che si suppone prelevato dalla rete, o comunque trasportato ﬁno al
distributore con le stesse condizioni già viste nel caso del compressore multistadio,
di 30 °C e 50Bar. Su di esso si opera una liquefazone isobara.
A seguito della liquefazione si eﬀettua il pompaggio del liquido, che a parità
di salto di pressione richiede certamente una spesa di lavoro minore rispetto alla
equivalente compressione del relativo gas.
Come si vede nella ﬁgura 3.2, il gas viene liquefatto nello scambiatore e pompato
dai 50Bar iniziali (approssimativi in virtù delle perdite di carico dello scambiatore)
ﬁno ai 220 bar dell'erogazione per autoveicoli. A seguito della compressione si ha
naturalemtne un incremento della temperatura, con il rischio di scivolare nelle condi-
zioni supercritiche. Per tale motivo l'uscita dallo scambiatore deve necessariamente
progettata con una temperatura tale da permettere al ﬂuido di uscire dalla pompa
con temperatura inferiore a quella critica (-82.6°C per il metano). Nella fattispecie è
stato necessario scendere ﬁno a -105 °C, per ottenere circa -85 °C. L'ultimo scambio
termico riporta il liquido ﬁno alla temperatura di stoccaggio, che nel caso partico-
lare sono gli stessi -85 °C. Il passaggio potrebbe essere evitato, ma si inserisce per
evidenziare come possa essere utile per recuperare un po' di energia qualora l'uscita
dalla pompa sia più fredda per eﬀetto della variazione nelle condizioni di partenza
del gas.
Il ciclo bryton inverso fatto dall'azoto per procurare la potenza refrigerante ne-
cessaria si svolge tra le pressioni di 5 e 70Bar circa, con tre stadi di compressione
intervallati da interrefrigerazione per incrementare l'eﬃcienza di compressione. Ogni
refrigeratore riporta il gas a 30 °C, rendendo utilizzabile aria ambiente per lo scopo.
Dopo la compressione si divide la portata totale in due parti, che svolgeranno salti
di pressione diversi, per ottimizzare gli scambi temrici, come spiegato nella descri-
zione della tipologia di impanti "Dual Nitrogen Expander". Una la si espande ﬁno
al minimo dei 5Bar mentre la seconda la si blocca alla pressione corrispondente al
primo stadio del compressore, corrispondente a 11.5 bar al netto delle perdite di
carico dell'intercooler. Dopo l'espansione si riscalda fornendo refrigerazione al gas e
si riparte dal compressore, in punti diversi a seconda del ﬂusso.
Gli stati termodinamici del ciclo vengono riportati nella tabella 3.5:
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Figura 3.2: Schema del Ciclo Dual N2 Expander Applicato alla Liquefazione con
Pompaggio del Gas Liquefatto alla pressione del GNC
Per gli stadi di compressione si è gunti ad un rapporto di compressione di 2.5,
con un rendimento supposto del 75%, si possono vedere i dettagli in tabella 3.6 .
La pompa, che per operare nell'intervallo di temperatura richiesto dovra essere
del tipo criogenico, la abbiamo supposta cautelativamente con un rendimento del
75%, anche se in commercio ce ne sono anche da 90%.
Per gli intercooler si è supposta una perdita di carico di 1 bar in ciascuno.
Anche per quanto riguarda gli espansori bisogna operare con macchine criogeni-
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Tabella 3.5: Stati Termodinamici
Name Pressure [kPa] Temperature [C] m˙ [kg/h] Molar Enth. [kJ/kmol]
NG 5000,00 31,00 75,00 -75556,82
LNG 4950,00 -105,00 75,00 -85923,41
C-LNG 22000,00 -84,86 75,00 -84819,31
LNG-Stock 21900,00 -85,00 75,00 -84827,79
N2-1 500,00 25,00 408,56 -38,11
N2-2 1250,00 142,54 408,56 3420,86
N2-3 1150,00 30,00 408,56 62,04
N2-4 2875,00 149,45 490,27 3581,67
N2-5 2775,00 30,00 490,27 -50,66
N2-6 6937,50 149,48 490,27 3480,59
N2-7 6837,50 30,00 490,27 -302,84
N2-8 6737,50 -20,00 408,56 -1954,96
N2-9 550,00 -127,10 408,56 -4516,42
N2-7_II 6837,50 30,00 408,56 -302,84
N2-7_III 6837,50 30,00 81,71 -302,84
N2-8_II 6737,50 0,00 81,71 -1281,39
N2-9_II 1250,00 -85,60 81,71 -3413,65
N2-3_II 1150,00 30,00 81,71 62,04
Tabella 3.6: Dettagli del Compressore
Name K-100 K-101 K-102
Power [kW] 14,01 17,11 17,17
Adiabatic Eﬃciency 75,00 75,00 75,00
Delta T [C] 117,54 119,45 119,48
Delta P [kPa] 750,00 1725,00 4162,50
Isentropic Exponent 1,41 1,42 1,45
Duty [kJ/h] 50448 61599 61802
Tabella 3.7: Dati della Pompa
Name P-100
Power [kW] 1,43
Delta P [kPa] 17050,00
Adiabatic Eﬃciency [%] 75,00
Duty [kW] 0,02
Delta T [C] 20,14
Heat Flow [kJ/h] 5162
che considerate le temperature operative.
Da ultimo vediamo il quadro dello scambiatore, cioè della "scatola" che ottimizza
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Tabella 3.8: Dettagli degli Intercooler
Name E-100 E-101 E-102
Duty [kJ/h] 48987,18 63571,67 66216,03
Pressure Drop [kPa] 100,00 100,00 100,00
Tabella 3.9: Dettagli degli Espansori
Name K-103 K-104
Power [kW] 10,38 1,73
Adiabatic Eﬃciency 75,00 75,00
Delta T [C] -107,10 -85,60
Delta P [kPa] 6187,50 5487,50
Isentropic Exponent 1,46 1,47
Heat Flow [kJ/h] 37360 6220
gli scambi termici nel loro complesso.
Tabella 3.10: Dettagli dell'LNG Exchanger
Name LNG-100
Number of Sides 6,00
LMTD [C] 6,51
Hot Pinch Temperature [C] -73,81
Cold Pinch Temperature [C] -74,14
Side Pressure Drop [kPa] 50,00
Hot Inlet Eqm. Temp. [C] 31,00
Cold Inlet Eqm. Temp. [C] -127,10
Exchanger Cold Duty [kJ/h] 75452
I parametri fondamentali per l'ottimizzazione del ciclo sono la parzializzazione
della portata al separatore (rapporto tra portate N2-7_II e N2-7_III) e le relative
temperature di uscita dagli scambiatori di queste (punti N2-8 e N2-8_II), con lo
scopo di ottenere un diﬀerenza di temperartura media il più bassa possibile, che si
traduce in un miglior rendimento.
Il proﬁlo complessivo degli scambi termici viene visualizzato nell'ottimizzatore
(LNG Exghanger in Aspen HYSYS) che opera secondo tecniche di Pinch Analysis,
e di cui si visualizza il risultato nel graﬁco in ﬁgura 3.3.
Il risultato migliore, riportato proprio nel graﬁco precedente, lo si è raggiunto
con i parametri sintetizzati nella seguente tabella, ottenendo una diﬀerenza media di
temperatura di circa 6.5C, con un proﬁlo dell'azoto che non può avvicinarsi troppo
a quello del metano in virtù della semplicità dell'impianto che opera con un solo
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Figura 3.3: Proﬁlo degli Scambi Termici Complessivo
ﬂuido e fondamentalmente un unico ciclo (non, ad esempio, con più unità in cascata
tipiche dei sistemi industriali di grande taglia).
3.1.3 Dual Nitrogen Expander con Precompressione GN
Questo tipo di modello rappresenta l'alternativa a quello del precedente paragrafo.
Si ottiene lo stesso prodotto, vale a dire metano liquido alla pressione di serbatoio di
220Bar e temperatura di−85C, ma lo si ottiene con una conﬁgurazione impiantistica
leggermente diversa.
Mentre prima si è scelto di portare il liquido ﬁno ad alta pressione dopo la
liquefazione, fornendo prevalenza con una pompa, qua si segue l'approccio inverso,
operando prima la compressione del gas, e poi la liquefazione. Naturalmente in
questo caso si dovrà fare ricorso ad un compressore, con successivo stadio di pre-
refrigerazione prima della eﬀettiva liquefazione.
Il gas che si suppone ancora prelevato dalla rete, si trova inizialmente alle stesse
condizioni dei casi precedenti, 30C e 50 bar. SEsso sbisce una compressione in due
stadi che lo porta a quella tipica dei serbatoi di GNC di circa 220 bar, subendo delle
interrefrigerazioni che lo mantengano a 30C. A seguito della compressione avviene
un unico scambio termico che lo porta alla condizione ﬁnale di −85C.
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Figura 3.4: Schema del Ciclo Dual N2 Expander Applicato alla Liquefazione con
Pre-Compressione del Gas alla pressione del GNC
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La precompressione era stata inizialmente pensata per uno stadio unico, ma il
rapporto di compressione, che toccava il valore di 4.5 è tecnicamente problematico,
facendo propendere per un doppio stadio con rapporto di compressione 2, che ha
portato anche un risparmio di lavoro valutato in circa il 12%.
Il ciclo a doppia espansione di azoto che fornisce la potenza refrigerante per la
liquefazione opera tra le pressioni di 6 bar e 19.5 bar, con una compressione in tre
stadi interrefrigerata e una espansione parziale a 8.8 bar, corrispondente al primo
stadio di compressione.
Come nel caso precedente, i parametri per l'ottimizzazione degli scambi termici
sono stati il rapporto di parzializzazione della portata, e le temperature di ingresso
ai due crio-espansori, risultate nella miglior conﬁgurazione −35°C al punto N2-8 e
5°C per N2-8_II.
Gli stati termodinamici di tutti i punti vengono di seguito riportati:
Tabella 3.11: Stati Termodinamici
Name Pressure [kPa] Temperature [°C] m˙ [kg/h] Enth. [kJ/kmol]
LNG 21850,00 -85,00 75,00 -84827,71
NG 5000,00 31,00 75,00 -75556,82
NG-1 22000,00 184,15 75,00 -69963,51
NG-2 21900,00 31,00 75,00 -77735,36
N2-1 600,00 25,00 282,00 -45,66
N2-2 900,00 73,56 282,00 1372,65
N2-3 880,00 30,00 282,00 81,41
N2-4 1320,00 79,33 752,00 1523,10
N2-5 1300,00 30,00 752,00 51,36
N2-6 1950,00 79,33 752,00 1492,10
N2-7 1930,00 30,00 752,00 7,12
N2-8 1830,00 -35,00 282,00 -1951,88
N2-9 620,00 -85,26 282,00 -3290,46
N2-7_II 1930,00 30,00 282,00 7,12
N2-7_III 1930,00 30,00 470,00 7,12
N2-8_II 1880,00 5,00 470,00 -743,52
N2-9_II 900,00 -36,10 470,00 -1877,19
N2-3_II 880,00 30,00 470,00 81,41
Il compressore a due stadi per il gas si è già detto essere regolato a 2 come
rapporto di compressione, mentre quello per l'azoto opera con stadi da 1.5. Le
eﬃcienze sono scelte al ribasso rispetto a quanto possibile adesso, con rendimenti
adiabatici di 0.75, tipici di macchine meno costose. In dettagli di seguito:
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Tabella 3.12: Dettagli del Compressore dell'Azoto
Name K-100 K-101 K-102
Power [kW] 3,97 10,75 10,74
Adiabatic Eﬃciency 75,00 75,00 75,00
Delta T [C] 48,56 49,33 49,33
Delta P [kPa] 300,00 440,00 650,00
Isentropic Exponent 1,41 1,41 1,42
Duty [kJ/h] 14277,72 38701,46 38675,97
Tabella 3.13: Dettagli del Compressore del Gas
Name K-105 K-106
Power [kW] 3,25 3,11
Adiabatic Eﬃciency 75,00 75,00
Delta T [C] 73,61 70,85
Delta P [kPa] 5500,00 11440,00
Isentropic Exponent 1,36 1,59
Duty [kJ/h] 11712,60 11178,78
Gli intercooler che operano sul gas hanno perdite di carico impostate su 1 bar,
mentre quelle che agiscono sull'azoto le hanno su 0.2 bar in quanto operano su regimi
di pressione meno intensi.
Tabella 3.14: Dettagli degli Intercooler
Name E-100 E-101 E-102 E-103 E-104
Duty [kJ/h] 173,31 526,77 531,52 225,86 214,41
Pressure Drop [kPa] 20,00 20,00 20,00 100,00 100,00
Per quanto riguarda gli espansori, come nel caso precedente si deve ricorrere a
macchine criogeniche, dal momento che si opera sia introno allo zero che decisamente
al di sotto. Le eﬃcienze adiabatiche sono assegnate al 75%, valore possibile e anche
un pò al di sotto di quanto si può ottenere oggigiorno.
Da ultimi vediamo i dati complessivi relativi allo scambio termico, condensati
nel cosidetto LNG exchanger, in cui valutiamo la diﬀerenza di temperatura media e
la potenza totale scambiata come energia termica.
Il numero si "lati", vale a dire di ﬂussi di massa, indica il numero di ﬂussi coinvolti
che quindi identiﬁca il numero di scambi che sono ottimizati in questa "scatola", cui
corrisponde nella realtà una rete di scambiatori.
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Tabella 3.15: Dettagli degli Espansori
Name K-103 K-104
Power [kW] 3,74 5,28
Adiabatic Eﬃciency 75,00 75,00
Delta T [°C] -50,26 -41,10
Delta P [kPa] 1210,00 980,00
Isentropic Exponent 1,43 1,43
Tabella 3.16: Dettagli degli Scambi Termici
Name LNG-100
Number of Sides 5,00
LMTD [C] 2,21
UA [kJ/C-h] 29654,00
Hot Pinch Temperature [C] -85,00
Cold Pinch Temperature [C] -85,26
Side Pressure Drop [kPa] 50,00
Hot Inlet Eqm. Temp. [C] 31,00
Cold Inlet Eqm. Temp. [C] -85,26
Exchanger Cold Duty [kJ/h] 65526
Il proﬁlo delle temperature ottenuto secondo questa ottimizzazione è quello della
ﬁgura seguente:
Figura 3.5: Proﬁlo Complessivo degli Scambi Termici
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Come si vede, con i parametri opportuni e la giusta conﬁgurazione degli appa-
recchi si può ottenere un proﬁlo quasi concidente, che corrisponde ad una diﬀerenza
media di temperatura molto bassa (circa 2 °C) che corrisponde a contenute perdite
exergetiche.
3.1.4 Confronto
Andando a confrontare i risultati dei primi due modelli, che sono conﬁgurazioni
diﬀerenti che svolgono lo stesso identico servizio (gas di rete portato alle stesse con-
dizioni criogeniche), si nota subito come la diversa disposizone delle due operazioni
di compressione e liquefazione, oltre ad alterare il tipo di macchina da utilizzare,
inﬂuisca in maniera non trascurabile anhe sui paramteri operativi del ciclo.
Tabella 3.17: Confronto delle Soluzioni
Parametro Pompaggio Pre-Compressione
Salto Pressione Gas [Bar] 169 167
Salto Temperatura [°C] -115 -115
Pmin − Pmax N2 [Bar] 5 - 69.4 6 - 19.5
Potenza Spesa [kW] 37.6 22.8
U.E.C. [kwh/kg] 0.5016 0.3039
Rapporto Compressione 2.5 1.5
Temperatura N2-8 [°C] -20 -35
Temperatura N2-8_II [°C] 0 5
Rapp Parzializzazione 5 0.6
L'intervallo di pressione in cui l'azoto si ritrova a lavorare è decisamente diverso,
essendo particolarmente inferiore nel caso di precompressione del gas e risultando
quindi in un ridotto consumo di potenza rispetto al primo caso.
Dall'altro lato, mentre nel caso di pompaggio il lavoro speso per la compressio-
ne del metano è ridotto dal momento che ci troviamo già in fase liquida, con la
precompressione ci si ritrova a spendere molto più a causa della fase gassosa.
Viste separatemante, queste diﬀerenze non permettono di dire quale dei due
modelli sia migliore se non sommandole tra di loro, e vedendo che il sistema con
pompaggio consuma più potenza, anche al netto di quella recuperata con i crio-
espansori. Il minor costo del pompaggio quindi non compensa quello maggiore del
ciclo inverso dell'azoto. Questo risultato si riassume nel parametro del consumo
speciﬁco di energia, che infatti risulta signiﬁcativamente inferiore nel caso del sistema
con pre-compressione.
Il motivo di tali risultati è da ricercarsi nella potenza necessaria alla liquefazione
che avviene a due pressioni diverse e quindi con due diverse richieste termiche. Non
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a caso si vede come la quantita di energia scambiata agli scambiatori nel primo
caso sia superiore a quella del secondo di un non trascurabile quantitativo, nella
fattispecie 75 452 kJ/h contro 65 526 kJ/h.
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3.2 Pocessamento Biogas
In questa sezione si passa a vedere dei modelli concepiti non per trattare gas metano
proveniente dalla rete, ma biogas, vale a dire un prodotto proveniente da processi di
digestione anaerobica di substrati organici, che necessita quindi processamento dalla
sua forma originale, contenente impurezze e molta CO2, attraverso metodi visti nei
capitoli precedenti.
In conseguenza di ciò cambiano le condizioni in ingresso che dai 50 bar e 30C
passano a quelle che la letteratura riporta com tradizionali parametri per il prodotto
di digestasto: 1-1.5 Bar e 30-35 °C.
Nel nostro caso si assume 1.5Bar e 30°C.
L'obiettivo non è più quello di un liquido immagazzinato in alta pressione, ma alla
pressione quasi atmosferica. Questo richiede il raggiungimento di una temperatura
di circa -160°C, con il ﬂuido che diventa quindi già pronto per i motori a GNL, senza
trasformazioni successive come nei casi precedenti dove seguirebbe la vaporizzazione
isobara in alta pressione.
Andremo a vedere due possibili soluzioni con caratteristiche piuttosto diverse,
comparandole tra loro e determinando quale sia la migliore e perchè. In particolare
si tratterà di applicare lo stesso concetto di "Dual Nitrogn Expander", che abbiamo
essere visto la soluzione più eﬃciente tra quelle per le piccole taglie, abbinato al
processo di upgrading. In un caso si propone una conﬁgurazione "in serie", cioè con
un impianto che si componga di due sezioni consecutive, una per ogni operazione
(separazione CO2 e liquefazione), ed uno con approccio "integrato", che le svolga in
sinergia dentro un unico ciclo.
Particolare attenzione va dedicata, trattandosi di processo su metano non puro,
al grado di purezza che si raggiunge con le nostre operazioni di pulizia, dal momento
che con gli usi che si hanno in mente, siano essi di uso diretto in un motore a
combustione interna o di iniezione nella rete nazionale del gas, vengono comunque
richiesti precisi standard sulle caratteristiche chimico-ﬁsiche.
Tabella 3.18: Principali Caratteristiche del Gas di Rete da Normative
Parametro Valore Unità di Misura
Ossigeno <0.6 % mol
Anidride Carbonica <3 % mol
Solfuro di Idrogeno <6.6 mg/Sm3
Zolfo da Mercaptani <15.5 mg/Sm3
Zolfo Totale <150 mg/Sm3
Potere Caloriﬁco Superiore 34.95 - 45.28 MJ/Sm3
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3.2.1 Liquefazione Biogas con Upgrading Separato
3.2.1.1 L'impianto
Il primo caso che si va ad analizzare è quello della conﬁgurazione "in serie". La
premessa è l'aver già superato il processo di upgrading, che non viene incluso nel
modello, ma computato solamente al ﬁne di valutazioni energetiche e di prima stima
dei costi di esercizio.
E' chiaro che si sceglie un sistema che soddisﬁ gli standard di purezza citati in
precedenza.
Il modello comprende quindi un semplice sisrtema di liquefazione simile a queli
visti nelle sezioni precedenti, con la diﬀerenza delle condizioni del metano in ingresso
e piccole varianti dettate da questa contingenza.
Come si vede dallo schema riportato in ﬁgura 3.6, il sistema si compone dello
stesso impianto a ciclo bryton inverso con una compresione in tre stadi e una doppia
espansione. Il metano viene pre compresso prima della liquefazione come avveniva
in una delle conﬁgurazioni del capitolo precedente, ma con condizioni di partenza
diverse, 1.5 bar e 30 °C, che impongono di ricorrere a tre stadi per non avere rapporti
di compressione che superino quanto le macchine commerciali sono in grado di fare.
A seguito della compressione si ha la liquefazione nello scambiatore per poi pasare
in una valvola di laminazione in cui il liquido si espande ﬁno a tornare alla pressione
ambiente, obbiettivo dell'impianto, mantenendo una temperatura appena più fredda
di quella pre-espansione (la laminazione è termodinamicamente isentalpica). Lo
scambiatore infatti porta il gas da 30 °C ﬁno a -145 °C in modo da scendere ﬁno a
-156 °C dopo il salto di oltre 50Bar.
La pressione di liquefazione costituisce un parametro di ottimizzazione dal mo-
mento che a pressione atmosferica un ﬂuido ha calore latente maggiore, ed il suo
valore ottimale è stato trovato intorno a 56Bar. Il compromesso infatti è tra poten-
za refrigerante per sottrarre calore latente e lavoro di compressione del gas, cercando
un minimo della loro somma.
Riportiamo nella tabella seguente gli stati termodinamici toccati dal ciclo, per
poi vedere il dettaglio dei singoli componenti.
Il compressore del gas è tarato su un rapporto di compressione di 3.5, valore
vicino al massimo che può generalmente raggiugere un unità di tipo centrifugo.
Quelo dell'azoto si attesta su un valore meno estremo di 2.5, nel dettaglio di
seguito.
Gli intercooler sono tarati su una perdita di carico proporzionale allo sforzo degli
stadi di compressione, valori accettabili sono riportati di seguito.
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Figura 3.6: Modello per la Liquefazione del Bio-Metano già Upgradato
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Tabella 3.19: Stati Termodinamici
Name Pressure [kPa] Temp. [°C] m˙ [kg/h] Molar Enth. [kJ/kmol]
LNG 5543,75 -145,00 75,00 -88473,22
LNG_0 150,00 -156,61 75,00 -88473,22
Bio-CH4 Atm 150,00 30,00 75,00 -74746,01
T°amb NG 5593,75 30,00 75,00 -75701,32
CH4-1 525,00 154,78 75,00 -69906,44
CH4-2 475,00 30,00 75,00 -74803,10
CH4-3 1662,50 155,26 75,00 -69993,01
CH4-4 1612,50 30,00 75,00 -75003,40
NG 5643,75 156,63 75,00 -70285,22
N2-1 700,00 25,00 226,03 -53,18
N2-2 1750,00 142,57 226,03 3406,05
N2-3 1650,00 30,00 226,03 26,66
N2-4 4125,00 149,48 678,09 3549,01
N2-5 4025,00 30,00 678,09 -132,80
N2-6 10062,50 149,37 678,09 3412,54
N2-7 9962,50 30,00 678,09 -467,96
N2-8 9862,50 -56,00 226,03 -3572,85
N2-9 750,00 -157,55 226,03 -5526,47
N2-7_II 9962,50 30,00 226,03 -467,96
N2-7_III 9962,50 30,00 452,06 -467,96
N2-8_II 9862,50 -10,00 452,06 -1843,22
N2-9_II 1750,00 -96,94 452,06 -3864,36
N2-3_II 1650,00 30,00 452,06 26,66
Tabella 3.20: Dettagli del Compressore del Gas
Name K-105 K-106 K-107
Power [kW] 6,28 6,25 6,13
Adiabatic Eﬃciency 75,00 75,00 75,00
Delta T [°C] 124,78 125,26 126,63
Delta P [kPa] 375,00 1187,50 4031,25
Isentropic Exponent 1,28 1,28 1,30
Duty [kJ/h] 22624,80 22487,00 22057,33
Gli espansori sono, come in tutti i casi precedenti di tipo criogenico.
Da ultimo analizziamo gli scambi termici sintetizzati complessivamente nel LNG-
Exchanger.
Come possiamo vedere si nota subito una diﬀerenza media di temperatura relati-
vamente contenuta, indice di una buon contenimento delle irreversibilità; la potenza
scambiata è piuttosto alta, se si paragona a quelle viste in precedenza per i sistemi
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Tabella 3.21: Dettagli del Compressore dell'Azoto
Name K-100 K-101 K-102
Power [kW] 7,75 23,68 23,84
Adiabatic Eﬃciency 75,00 75,00 75,00
Delta T [°C] 117,57 119,48 119,37
Delta P [kPa] 1050,00 2475,00 6037,50
Isentropic Exponent 1,41 1,43 1,49
Duty [kJ/h] 27911,75 85263,03 85819,46
Tabella 3.22: Dettagli degli Intercooler
Name E-100 E-101 E-102 E-103 E-104 E-105
Duty [kJ/h] 27267,53 89122,87 93932,62 25320,08 22891,71 23423,39
Pressure Drop [kPa] 100,00 100,00 100,00 50,00 50,00 50,00
Tabella 3.23: Dettagli delgi Espansori
Name K-103 K-104
Power [kW] 4,38 9,06
Adiabatic Eﬃciency 75,00 75,00
Delta T [°C] -101,55 -86,94
Delta P [kPa] 9112,50 8112,50
Isentropic Exponent 1,51 1,53
Tabella 3.24: Dettalgi LNG Exchanger
Name LNG-100
Number of Sides 5,00
LMTD [°C] 3,34
Hot Pinch Temperature [°C] 30,00
Cold Pinch Temperature [°C] 30,00
Side Pressure Drop [kPa] 50,00
Hot Inlet Eqm. Temp. [°C] 30,00
Cold Inlet Eqm. Temp. [°C] -157,55
Exchanger Cold Duty [kJ/h] 106953,99
con la ﬁnalità del GNC, ma ciò è naturale dato che in questo caso non ci si ferma a
-85 °C, ma si scende ﬁno a -156 °C.
Andando a vedere il proﬁlo ottimale riportato graﬁcamente troviamo conferma
a quanto aﬀermato.
I parametri di ottimizzazione sono stati, come ne casi precedenti la parzializza-
zione della portata e le temperature di ingresso agli espansori.
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Figura 3.7: Proﬁlo Ottimale degli Scambi Termici
La sintesi dei dati di seguito:
Tabella 3.25: Sintesi dei Dati
Parametro Valore
Salto Pressione Gas [Bar] 54.5
Salto Temperatura [°C] -186
Pmin − Pmax N2 [Bar] 7 - 100
Potenza Spesa [kW] 60.49
U.E.C. [kwh/kg] 0.8066
Rapporto Compressione N2 2.5
Temperatura N2-8 [°C] -56
Temperatura N2-8_II [°C] -10
Rapp Parzializzazione 0.5
Il consumo speciﬁco è in linea con quanto riporta la letteratura, e considerato
il proﬁlo delle temperature non può andare incontro a miglioramenti signiﬁcativi
anche a prezzo di una notevole complicazione impiantistica.
3.2.1.2 La Pressione Ottimale del Bio-Metano
Come si è potuto osservare nell'analisi del ciclo il gas è stato compresso ﬁno alla
pressione di circa 56 bar, prima di essere sottoposto a liquefazione. Questo perchè è
stato osservato come un passaggio di stato a pressione più elevata possa costituire un
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beneﬁcio dal punto di vista del consumo nel suo complesso. E' chiaro che liquefare
un ﬂuido in alta pressione costa meno in energia, dato che il calore latente è minore,
ma è altretanto vero che di energia ne va spesa per comprimere tale ﬂuido e che
quindi non è aﬀermare a priori che la spesa energetica complessiva risulti inferiore.
A tal proposito sono stati estratti valori di consumo a diverse condizioni di lique-
fazione, in particolare variando il rapporto di compressione degli stadi del compres-
sore del gas, trovando quella ottimale che garantisse il consumo speciﬁco minore,
che risulta appunto essere quella intorno a 56 bar (precisamente 55.43 bar).
Possiamo osservare nel seguito l'andamento che ci mostra come il consumo scenda
ﬁno ad un certo punto, per poi risalire, segno che da quel minimo in poi, il lavoro
di compressione prende il sopravvento sul risparmio nella liquefazione.
Tabella 3.26: Valori del Consumo in Funzione del Rapporto di Compressione
Rapporto di Compressione Pressione [kpa] U.E.C.
3 3400 0,9223
3,25 4409 0,8598
3,5 5594 0,8066
3,75 6970 0,8111
4 8550 0,8127
4,25 101350 0,8175
La cosa diventa ancor più evidente graﬁcamente:
2 2.5 3 3.5 4 4.5 5
0.7
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Rapporto di Compressione
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.
Andamento Consumo in Funzione del Rapporto Compressione
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3.2.2 Liquefazione Biogas con Upgrading Integrato
In questo caso si è optato per realizzare un modello che includa l'upgrading del bio-
gas nella sua conﬁgurazione. Dal momento che l'obiettivo è sempre metano liquido, è
parso ragionevole sfruttare le basse temperature che devono essere raggiunte comun-
que per separare criogenicamente la CO2, e magari cercare di recuperare un minimo
di calore da questa, che comunque lasciamo in stoccaggio anche dopo l'isolamento,
poichè non la si vuole diﬀondere in atmosfera ed è potenzialmente recuperabile anche
dal punto di vista commerciale.
Nel caso speciﬁco si sono provate due conﬁgurazioni simili, nelle quali la diﬀerenza
è il numero di stadi in cui la separazione è stata eﬀettuata. In pratica si è visto come
possano variare le prestazioni nel caso dell'inserimento di un separatore in più, che
complica un po' il circuito ma non esageratamente se si pensa al possibile beneﬁcio
ottenibile in termini di prestazioni.
3.2.2.1 Seprazione Criogenica In Singolo Stadio
Andiamo a vedere nel dettaglio la conﬁgurazione più semplice: il biogas, con compo-
sizione volumetrica al 50% di CO2 e CH4 viene preso alle condizioni del digestore, le
stesse del caso precedente in cui però si trattava di solo metano (già pulito), 1.5 bar
e 30 °C, e viene raﬀreddato alla temperatura ottimale per la separazione. Questa
naturalmente dovrà essere tale da ottenere due miscele, una quasi totalmente liquida
a prevalenza di anidride carbonica e l'altra quasi totalmente gassosa e dominata dal
metano, in modo da poter usare come separatore un semplice serbatoio criogenico
in cui sia la gravità a compiere il lavoro.
Il biogas è stato pre-compresso in due stadi portando la pressione a 11.5 bar con
lo scopo di ottnere la miglior separazione possibile, legata appunto ai due parametri.
La temperatura al separatore è di -105 °C, e ciò porta alla composizione riportata
di seguito:
Tabella 3.27: Composizione dei Flussi in Uscita dal Separatore
Flusso Metano [%] Anidride Carboinca [%]
Vapore 96.8 3.2
Liquido 8.8 91.2
Come si può notare, il risultato raggiunge lo standard necessario per l'uso in
motori o iniezione nella rete, intorno al 96%.
La rilevante presenza di metano nella CO2 liquida è un'eﬀetto collaterale del
processo, che con un singolo stadio non può ottenere i risultati che si avrebbero con
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Figura 3.8: Schema Per Liquefazione di Biogas con Upgrading Criogenico Integrato
con un Singolo Separatore
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conﬁgurazioni più complesse, che però si adattano a taglie superiori. Le perdite
in termini massici di gas utile si attestano sul 9% circa di quello disponibile nella
miscela in ingresso, in linea con i valori di letteratura.
A seguito della separazione il metano, già ad una temperatura piuttosto bassa,
compie il secondo step di raﬀreddamento che include la transizione di fase, e con un
ulteriore scambio termico si porta alle condizioni di stoccaggio di 1.5 bar e -157 °C.
L'anidride carbonica viene anch'essa ricircolata in uno scambiatore, dal momento
che la sua temperatura di separazione, che la porta oltre le condizioni di solidiﬁca-
zione, può essere alzata un po', ﬁno ad avere il liquido da stoccare in bombole. Per
pressioni inferiori al punto triplo, che si trova a 5.18 bar e -56.6°C, il gas subisce il
brinamento, solidiﬁcando in ﬁocchi o granelli di "ghiaccio secco", che però non dan-
no problemi ne chimici (acidità o corrosione) nè ﬁsici (intasamento) nei condotti. é
possibile che si formik uno strato di ghiaccio secco lungo le parteti dei tubi, e che
questo possa modiﬁcare la conducibilità termica (aumentandola). Non ci sono però
molti studi in letteratura e la cosa si presta ad approfondimenti, magari attraverso
l'uso di codici CFD per capirne la dinamica e le possibili problematiche.
Per pressioni superiori, quale quella a cui svolgiamo il processo, si passa prima
dalla condensazione e poi alla solidiﬁcazione che avviene, ﬁno ad alte pressioni (anche
oltre 100 bar) sempre intorno ai -56 °C. E' proprio a questa temperatura che si riporta
la CO2, per averla liquida allo stoccaggio.
Si osserva di seguito (tabella 3.28) il dettaglio degli stati termodinamici.
Come si vede il salto di pressione cui è sottoposto l'azoto è di quelli piuttosto
ricorrenti in letteratura, e garantisce un buon rendimento del ciclo refrigerante. I
punti di ingresso agli espansori sono sempre quelli chiave per l'ottimizzazione, come
vedremo.
Andando a vedere i componenti, cominciamo dai compressori, o meglio dagli stadi
di compressione, che sono i classici tre nel ciclo inverso, e due nella pre-compressione,
dato che si è visto come fossero suﬃcienti per raggiungere la pressione desiderata.
Nel caso dei primi, si è raggiunto il rapporto di compressione di 4, considerato
piuttosto al limite per la macchina.
Nei secondi ci si è attestati su un valore più contenuto di 3, i particolari di seguito:
Per quanto riguarda gli intercooler, si sono impostate perdite di carico in linea
con i salti di pressione in gioco.
Gli espansori, naturalmente del tipo criogenico, sono in linea con uelli visti nei
modelli precedenti, con rendimenti adiabatici al 75%.
Andiamo ora a vedere il componente nuovo rispetto ai casi precedentemente trat-
tati, vale a dire il separatore. Nella pratica questo altro non è he un serbatoio in cui,
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Tabella 3.28: Stati Termodinamici
Name Pressure [kPa] Temp. [C] m˙ [kg/h] Molar Enth. [kJ/kmol]
1,00 150,00 30,00 75,00 -234198,66
2,00 1200,00 136,82 75,00 -230149,84
3,00 1150,00 -105,00 75,00 -248010,11
CH4 1150,00 -105,00 19,80 -90098,29
CH4-Stock 1150,00 -157,00 19,80 -99660,68
CO2 1150,00 -105,00 55,20 -386909,70
CO2-Stock 1150,00 -55,00 55,20 -382124,95
N1 110,00 27,00 287,65 49,97
N2 467,50 227,52 287,65 6001,40
N3 387,50 30,00 287,65 117,19
N4 1646,88 232,49 287,65 6134,80
N5 1566,88 30,00 287,65 32,50
N6 6659,22 232,89 316,41 6087,29
N7 6579,22 30,00 316,41 -288,08
N8 6579,22 -25,00 287,65 -2112,26
N9 130,00 -161,20 287,65 -5382,71
N7-II 6579,22 30,00 287,65 -288,08
N7-III 6579,22 30,00 28,76 -288,08
N8-II 6579,22 0,00 28,76 -1269,94
N9-II 1566,88 -75,43 28,76 -3155,39
N10 1566,88 30,00 28,76 32,50
N5-II 1566,88 30,00 316,41 32,50
Tabella 3.29: Dettagli Conpressore dell'Azoto
Name K-102 K-103 K-104
Power [kW] 16,12 16,29 18,02
Adiabatic Eﬃciency 75,00 75,00 75,00
Delta T [C] 190,55 192,43 192,77
Delta P [kPa] 360,00 1200,00 4560,00
Polytropic Exponent 1,55 1,56 1,60
Isentropic Exponent 1,40 1,40 1,43
Duty [kJ/h] 58021,05 58659,04 64863,41
come già spiegato in precedenza, la separazione avviene per gravità. In genere un
parametro interessante è il tempo di separazione, o di residenza che il ﬂuido passa
nel tank, e che in genere determina il volume del componente. Non aﬀrontando una
progettazione di dettaglio componentistico però, non si sono toccati questi parame-
tri, ma solamente la pressione e temperatura di esercizio, tese a garantire il tasso di
separazione necessaria al nostro scopo.
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Tabella 3.30: Dettagli del Compressore del Biogas
Name K-100 K-101
Power [kW] 2,86 2,88
Adiabatic Eﬃciency 75,00 75,00
Delta T [C] 106,82 106,41
Delta P [kPa] 800,00 300,00
Polytropic Exponent 1,38 1,38
Isentropic Exponent 1,27 1,27
Duty [kJ/h] 10279,51 10364,71
Tabella 3.31: Dettagli degli Intercooler
Name E-100 E-101 E-102 E-103 E-104
Duty [kJ/h] 10786,58 57332,43 59485,40 68140,66 10531,02
Pressure Drop [kPa] 50,00 80,00 80,00 80,00 50,00
Tabella 3.32: Dettagli degli Espansori
Name K-105 K-106
Power [kW] 9,17 0,52
Adiabatic Eﬃciency 75,00 75,00
Delta T [C] -132,03 -71,66
Delta P [kPa] 5760,00 4380,00
Isentropic Exponent 1,44 1,47
Tabella 3.33: Dettagli del Separatore
Name V-100
Vessel Temperature [°C] -105
Vessel Pressure [kPa] 1150
Duty [kJ/h] 0
Come si vede si è riportato anche il carico termico, che è nullo nel caso spe-
ciﬁco, dato che non si è inserito del calore ausiliario per aiutare la separazione
(rappresenterebbe sempre una complicazione impiantistica).
Inﬁne andiamo a vedere i parametri complessivi dello scambio termico, conden-
sato nel LNG Exchanger.
La diﬀerenza di temperatura media è quanto di meglio si è potuto ottenere a
queste condizioni, e naturalmente presenta un valore peggiore di quello riscontrato
per il trattamento di un ﬂuido puro, quale il metano dei casi precedenti, essendo più
diﬃcile seguire le proprietà termiche di una miscela con un ﬂuido puro (azoto) e in
80
Tabella 3.34: Dettagli LNG Exchanger
Name LNG-100
Number of Sides 7,00
LMTD [C] 8,66
Hot Pinch Temperature [C] 30,00
Cold Pinch Temperature [C] 30,00
Hot Inlet Eqm. Temp. [C] 30,00
Cold Inlet Eqm. Temp. [C] -157,03
Exchanger Cold Duty [kJ/h] 64441,18
conﬁgurazioni così sempliﬁcate.
Di seguito si riporta il proﬁlo di scambio elaborato dall'ottimizzatore:
Figura 3.9: Proﬁlo Ottimale degli Scambi Termici
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3.2.2.2 Separazione Criogenica in Doppio Stadio
In questo secondo approccio, si è sostanzialmente complicato il modello precedente
implementando un secondo separatore. Questo ha in pratica portato il processo di
upgrading su due livelli termodinamici diﬀerenti, per ottenere un miglior risultato.
In pratica si opera in maniera simile alla soluzione con singolo separatore. Il
biogas, sempre miscela al 50% di CO2 e CH4 alle stesse condizioni di 1.5 bar e 30 °C
e 75 kg/h, subisce una compressione a due stadi che lo porta a circa 16 bar, prima
del passaggio nello scambiatore che lo prepara per il primo stadio di separazione.
Questo avviene a pressione di circa 15 bar con temperatura di -106 °C. questo primo
passaggio ci porta ad un liquido all'86% CO2 e ad un vapore al 97.5% metano.
A seguito del primo separatore, il ﬂusso liquido, a prevalenza di CO2 viene espan-
so in valvola di laminazione ﬁno a 12 bar, e scaldato ﬁno a -85 °C tramite scambiatore
di calore. Da qui si opera il secondo stadio di separazione, in cui il liquido viene
ulteriormente depurato dal gas, raggiungendo una purezza del 93% circa. Il ﬂusso
gassoso (con il metano di recupero, ma purtroppo con prevalenza di CO2) viene
convogliato insieme a quello proveniente dal primo separatore, dopo una opportuna
ricompressione, formando la miscela ﬁnale.
Nella tabella di seguito gli standard raggiunti nel complesso:
Tabella 3.35: Composizione dei Flussi in Uscita dal Separatore
Flusso Metano [%] Anidride Carboinca [%]
Vapore 96.6 3.4
Liquido 6.1 93.9
I due ﬂussi a questo punto devono raggiungere le condizioni di stoccaggio, per
cui vengono ricircolati in scambiatori che li portano alla condizione ﬁnale, che è di
liquido a pressione quasi atmosferica per il metano,1.5 bar a -156 °C, e liquido in
pressione per la CO2, circa 11.5 bar e -55 °C .
Il sistema è assisitito da un ciclo refrigerante ad azoto identico impiantisticamente
a quelli dei casi precedenti.
Riportiamo il dettaglio degli stati termodinamici:
Il compressore del metano opera su un rapporto di compressione di 3.5 per due
stadi.
Quello del ciclo refrigerante è anch'esso con rapporto 3.5, ma contando tre stadi.
Da ultimo c'è anche il compressore interposto tra le due separazioni incaricato
di ricomprimere il metano separato nel secondo stadio alla pressione del primo, con
rapporto di compressione 1.3.
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Tabella 3.36: Stati Termodinamici
Name Pressure [kPa] Temp. [C] m˙ [kg/h] Molar Enth. [kJ/kmol]
1,00 150,00 30,00 75,00 -234198,66
2,00 1662,50 153,11 75,00 -229523,55
3,00 1512,50 -106,00 75,00 -248314,27
CH4 1512,50 -106,00 18,08 -87888,25
CH4-2 1150,00 -85,00 2,53 -116509,83
CH4-3 1500,00 -101,72 20,61 -90927,89
CH4-4 1500,00 -101,72 20,61 -90927,89
CH4-5 1450,00 -157,00 20,61 -100413,98
CH4-Stock 150,00 -156,57 20,61 -100413,98
CO2 1512,50 -106,00 56,92 -370745,85
CO2-2 1200,00 -107,82 56,92 -370745,85
CO2-3 1150,00 -85,00 54,39 -394614,50
CO2-Stock 1140,00 -55,00 54,39 -391719,52
N1 110,00 27,00 191,91 49,97
N2 385,00 196,11 191,91 5054,83
N3 305,00 30,00 191,91 123,24
N4 1067,50 200,74 191,91 5180,41
N5 987,50 30,05 191,91 75,11
N6 3386,25 200,93 540,82 5143,10
N7 3306,25 30,00 540,82 -86,06
N8 3256,25 -60,00 191,91 -2918,71
N9 130,00 -164,09 191,91 -5465,75
N7-II 3306,25 30,00 191,91 -86,06
N7-III 3306,25 30,00 348,92 -86,06
N8-II 3256,25 -20,00 348,92 -1637,27
N9-II 987,50 -78,88 348,92 -3164,38
N10 967,50 30,00 348,92 75,11
N5-II 967,50 30,00 540,82 75,11
Tabella 3.37: Dettagli Compressore del Biogas
Name K-100 K-101
Power [kW] 3,30 3,34
Adiabatic Eﬃciency 75,00 75,00
Delta T [°C] 123,11 122,45
Delta P [kPa] 1187,50 375,00
Isentropic Exponent 1,27 1,27
Duty [kJ/h] 11894,02 12021,06
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Figura 3.10: schema Liquefazione del Biogas con Doppia Separazione Criogenica
della co2
Passando agli intercooler, sono stati programmati come nei casi precedenti con
perdite di carico legate ai salti medi di pressione.
Gli espansori sono sempre criogenici, con le caratteristiche in tabella 3.41.
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Tabella 3.38: Dettagli Compressore dell'Azoto
Name K-102 K-103 K-104
Power [kW] 9,52 9,62 27,18
Adiabatic Eﬃciency 75,00 75,00 75,00
Delta T [°C] 169,11 170,74 170,93
Delta P [kPa] 275,00 762,50 2418,75
Isentropic Exponent 1,40 1,40 1,42
Duty [kJ/h] 34286,18 34644,51 97843,39
Tabella 3.39: Dettalgi del Compressore Post-Primo Separatore
Name K-107
Power [kW] 0,02
Adiabatic Eﬃciency 75,00
Delta T [°C] 17,29
Delta P [kPa] 350,00
Isentropic Exponent 1,31
Duty [kJ/h] 66,40
Tabella 3.40: Dettagli degli Intercooler
Name E-100 E-101 E-102 E-103 E-104
Duty [kJ/h] 12669,88 33784,20 34974,23 100955,03 12237,53
Pressure Drop [kPa] 50,00 80,00 80,00 80,00 50,00
Tabella 3.41: Dettagli degli Espansori
Name K-105 K-106
Power [kW] 4,85 5,28
Adiabatic Eﬃciency 75,00 75,00
Delta T [C] -104,09 -58,88
Delta P [kPa] 3126,25 2268,75
Isentropic Exponent 1,43 1,44
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Per i separatori, come nel caso precedente, si riportano solo temperatura e
pressione del processo, e si demarca la nullità del carico termico ausiliario.
Tabella 3.42: Dettagli dei Separatori
Name V-100 V-101
Vessel Temperature [C] -106 -85
Vessel Pressure [kPa] 1512,5 1150
Duty [kJ/h] 0 0
Inﬁne andiamo a vedere le caratteristiche generali degli scambi termici tramite
LNG Exchanger:
Tabella 3.43: Dettalgi LNG Exchanger
Name LNG-100
Number of Sides 8,00
LMTD [C] 3,44
Hot Pinch Temperature [°C] 30,00
Cold Pinch Temperature [°C] 30,00
Hot Inlet Eqm. Temp. [°C] 30,00
Cold Inlet Eqm. Temp. [°C] -164,09
Exchanger Cold Duty [kJ/h] 84491,39
Come si vede la diﬀerenza di temperatura media è decisamente inferiore al caso
con un singolo separatore, mostrando come la presenza del secondo possa contribuire
in maniera signiﬁcativa.
Andiamo a vedere il proﬁlo delle temperature elaborato per trovarne conferma
(ﬁgura 3.11)
Il proﬁlo è evidentemente migliore di quanto non lo sia quello risultato del con
singolo separatore, a testimonianza del fatto che un secondo stadio sembra pagare
sotto il proﬁlo dell'eﬃcienza.
3.2.2.3 Confronto
Andiamo adesso a confrontare le due soluzioni per vedere quantitativamente quanto
incida la complicazione impiantistica subentrata con il secondo stadio di separazione.
Come si vede ci sono vantaggi in tutti i parametri prestazionali:
 Consumo Speciﬁco: il consumo del secondo caso è inferiore rispetto al primo di
circa l'11%, dal momento che un secondo stadio permette di raggiungere una
purezza analoga al primo innalzando il livello di pressione del primo stadio e
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Figura 3.11: Proﬁlo Ottimale degli Scambi Termici
Tabella 3.44: Sintesi dei Dati
Parametro Singola Separazione Doppia Separazione
Pmin − Pmax Gas [Bar] 1.5 - 12 1.5 - 16.6
Salto Temperatura [°C] -187 -187
Pmin − Pmax N2 [Bar] 1.2 - 60.8 1.1 - 34
Potenza Spesa [kW] 46.48 45.85
Portata Metano Ottenuta [kg/h] 19.80 20.61
U.E.C. [kwh/kgLNG] 2.3471 2.0790
Rapporto Compressione N2 4 3.5
Temperatura N2-8 [°C] -25 -60
Temperatura N2-8_II [°C] 0 -20
Rapp Parzializzazione 0.1 0.55
Purezza Gas [%] 96.8 96.6
Purezza CO2 [%] 91.2 93.9
Perdite Metano [%] 9.4 6.3
quindi la temperatura, abbassando la quantità di calore necessaria al primo
step di raﬀreddamento.
 Purezza dei Prodotti: si raggiunge una purezza analoga per il gas (due de-
cimi di punto non sono signiﬁcativi), ma con una CO2 più pura del 2%, dal
momento che essa subisce un secondo livello di puriﬁcazione. Non c'è migliora-
mento perchè il secondo separatore recupera del metano portando con sè della
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CO2 sgradita in quantità tale da lasciare quasi uguale la purezza della miscela
ﬁnale, che però comprende una portata di metano superiore rispetto al caso
precedente.
 Perdite di Gas: si riducono le perdite di metano in virtù del secondo passaggio
che permette di prendere un po' di gas ulteriore dal ﬂusso liquido del primo
separatore (e purtroppo anche della sgradita CO2).
La potenza assorbita rimane sostanzialmente la stessa e di per sè non giustiﬁ-
cherebbe l'incremento signiﬁcativo di prestazione, che trova la sua spiegazione nel
maggior recupero di metano, la cui portata ﬁnale costituisce il termine fondamentale
per calcolare lo unit energy consumption.
Il grado di purezza della CO2 non permette un utilizzo diretto in campo com-
merciale, dal momento che in genere sono richiesti livelli del 99%, e per di più senza
tracce di composti tossici o comunque pericolosi come il metano. Una soluzione
potrebbe essere di indirizzare il ﬂuido ad una torcia, con lo scopo di eliminare il
più possibile il metano tramite combustione. In alternativa si può sempre usarlo
come refrigerante in altri ambiti, ma considerate le modeste quantità che si hanno
a disposizione, non è detto che si riesca a venderlo in tale settore.
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Capitolo 4
Prime Comparazioni Economiche
In questo capitolo si andranno a comparare le diverse ﬁliere prese in considerazione
nel capitolo precedente, per determinare, con una rinma stima dei possibili costi
energetici e di approvvigionamento, quali possano essere in teoria fruibili per appli-
cazioni industriali di piccola scala, che potrebbero rivelarsi strategiche in un futuro
anche prossimo.
In particolare andando ad esaminare gli andamenti dei prezzi sul mercati del'e-
nergia, si darà una prima idea dei costi cui si andrebbe in contro con le conﬁgurazioni
messe a punto, comparandole tra loro.
Per avere conclusioni più precise è chiaro che servono approfondimenti riguar-
danti tutti gli altri aspetti economici, quali il costo capitale, e quelli di gestione e
sicurezza che qua non vengono considerati essendoci concentrati prevalentemente
sull'aspetto energetico.
Si aggiungerà una ﬁliera ulteriore, che non ha avuto bisogno di modelli, vale a
dire quella di acquisto diretto del prodotto da produttori esteri, cercando di capire
se sia più vantaggioso l'aquisto rispetto all'autoproduzione.
Si ipotizzeranno poi alcuni scenari, premettendo la descrizione della situazione
attuale, cui si potrebbe andare incontro in un prossimo futuro, per vedere quale
potrebbe essere l'impatto della nostra risorsa in tali contesti.
4.1 Il Prezzo del Gas
La determinazione del prezzo del gas, primo e fondamentale parametro funzionale
all'analisi, è inﬂuenzata da numerosi e molto diversi tra loro parametri. I condizio-
namenti possono derivare dagli andamenti del prezzo del petrolio (non per tutte le
quantità scambiate nel mondo, ma per parte di esse), sono condizionabili dalle gene-
rali condizioni dell'economia, che determinano i consumi e in deﬁnitiva la domanda
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di risorsa, sono dipendenti dall'architettura dell'oﬀerta, che a seconda dei punti in
cui viene sviluppata, modiﬁca le dinamiche di import-export.
Se si va a vedere ad esempio quello che è accaduto nel 2014, secondo i rap-
porti del gestore dei mercati energetici (newsletter GSE, mensili), si scopre che tre
fondamentali fattori hanno inﬂuenzato le dinamiche del mercato:
 calo dei consumi in Europa;
 mutati rapporti domanda/oﬀerta di GNL;
 caduta del prezzo del petrolio;
Nonostante i crescenti volumi scambiati nel mondo, e quindi le reciproche inﬂuen-
ze di prezzo, non c'è ancora per il gas un prezzo internazionale comune come per il
petrolio, ma si risente ancora delle "regionalizzazioni", che quindi contribuiscono a
condizinare le dinamiche di prezzo in maniera non trascurabile.
Europa, Asia e Nord-America infatti diﬀeriscono ancora troppo per equilibrio do-
manda/oﬀerta e costi di trasporto. L'avvento dello shale-gas americano per esempio
ha rivoluzionato la situazione oltre oceano, così come l'imponente crescita di consu-
mo la ha cambiata in Asia. Se comunque i diﬀerenziali di prezzo erano cresciuti a
dismisura, nel 2014 hanno cominciato ad abbassare.
Nel particolare caso italiano, si è registrato un calo rilevante sia per eﬀetto del
settore termoelettrico (centrali più spente) che di quello civile (temperature più
miti), mentre quello industriale è rimasto stabile.
Sulla base di queste premesse, per il 2015 era prevista una tendenziale continua-
zione del trend al ribasso, ma molto meno marcata di quella precedente.
Nei fatti si è assistito ad una diminuzione più forte di quella prevista, ma non
quanto quella 2014, come si evince dai successivi elaborati:
Per l'Italia, vale il prezzo PSV (Punto di Scambio Virtuale), che mediato sul
2015 vale 22.15¿/Mwh.
Consultando i dati della banca mondiale per l'intera Europa, si riscontra un
uguale trend al ribasso con valori un in linea appena più alti, risultanti in una media
di 22.64¿/Mwh.
90
Figura 4.1: Andamento Prezzi del Gas Europeo 2014 con Previsione 2015 (GME)
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Figura 4.2: Andamento Prezzi del Gas Europeo 2015 con Previsione 2016 (GME)
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I valori su cui si baserà l'analisi sono quelli 2015, in quanto sono i dati sicuri ed
elaborati completamente più prossimi a disposizione per un intero anno.
In parallelo, poichè si ipotizza un'acquisto fatto da utente industriale, si sfrutta
anche la conoscenza di un prezzo attendibile fornito da una utenza di grande taglia
per applicarlo ai casi in cui sono coinvolte stazioni di servizio.
4.2 Il Prezzo dell'Elettricità
L'analisi del prezzo dell'energia Elettrica serve in quanto è questa che alimenta gli
impianti basati sui modelli proposti in questo lavoro, è quindi necessario computarla
per poter dare una prima stima, ma quanto più possibile veritiera e attendibile dei
costi energetici di funzionamento di questi ultimi.
Come per il gas, anche in questo caso si è registrato un trend di calo della
domanda, che ha portato nel 2014 al minimo storico degli scambi sul mercato del
giorno prima ( il massimo era stato registrato nel 2008), quello di rilievo in cui viene
scambiata la maggior parte dell'energia.
In conseguenza di questo è sceso anche il PUN, prezzo unico nazionale di acquisto
sulla borsa elettrica.
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Andando a registrare il suo andamento durante tutto il 2015, grazie agli storici
registrati dal gestore dei mercati energetici (GME), si trova come il PUN nazionale
si attesti su 52.31¿/Mwh, in linea con l'anno precendente ma in tendenza a scendere
rispetto un più lungo periodo come si può osservare dai dati medi degli ultimi anni.
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Come si intravede dal graﬁco, il trend è a scendere negli ultimi anni, e i primi
mesi del 2016 non riportati in tabella fanno presupporre una continuazione di questa
tendenza, sopratturro per le contingenze economice cui si è già accennato parlando
del gas.
Per la valutazione si ricorrerà non solo all'uso di questo prezzo, ma anche ad uno
industriale dalla indubbia attendibilità, molto più signiﬁcativo del PUN in quanto
un eventuale utente industriale che producesse GNL small scale, pagherebbe per
la fornitura un prezzo simile a quello tramite trattativa privata con l'operatore di
distribuzione, e non il prezzo di riferimento dello scambio di borsa, otteuto sulla
base dell'incontro domanda-oﬀerta.
Tale prezzo si attesta su 0.155 52¿/Mwh .
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4.3 Analisi Comparativa dei Modelli
Andiamo nel dettaglio a vedere come si comportano i modelli sviluppati al capitolo
precedente dal punto di vista dei costi energetici. Nell'analisi non vengono inclusi
i costi capitale e di gestione, cioè tutti quelli che ascrivono alla realizzazione del-
l'impianto, alla sua gestione e manutenzione, ma si vanno a valutare solo quelli di
funzionamento, che includono energia e approvvigionamento di materia prima, vale
a dire il gas naturale.
Questa analisi ci serve infatti per avere una prima idea di quale possano essere le
soluzioni più economiche, ma senza garantirlo, cosa che necessita di approfondimenti
speciﬁci.
Se riprendiamo la classiﬁcazione fatta in precedenza, in cui abbiamo suddivi-
so i modelli in due gruppi, emerge subito come la diﬀerenza, al di là del tipo di
conﬁgurazione scelta, sia in primis nella diversa natura della risorsa da trattare.
Il primo gruppo di simulazioni è stato impostato con la premessa di elaborare
gas naturale proveniente direttamente dalla rete nazionale. E' chiaro come di con-
seguenza la materia prima incida sui costi poichè va procurata. In questo caso il
prezzo da considerare sarà quello industriale che abbiamo individuato come cam-
pione attendibile, il quale andrà a sommarsi a quello di funzionamento, sintetizzato
nel consumo speciﬁco di energia (Unit Energy Consumption, U.E.C.), che dovrà
essere trattato in relazione al costo dell'energia elettrica che alimenta le macchine
dell'impianto simulato.
Nel caso del secondo gruppo invece, la situazione cambia sostanzialmente, dal mo-
mento che non si va a prelevare dalla rete, ma si tratta un prodotto auto-fabbricato (il
biogas da digestione anaerobica, con il digestore produttore e venditore al dettaglio),
che quindi è considerabile a costo ridotto o quasi nullo. I costi da coprire sarebbe-
ro infatti quelli di gestione e ammortamento del capitale, non quelli di impianto
di digestione, i cui oneri energetici, in pratica solamente termici, sono già coperti
dal biogas prodotto, una piccola parte della quale viene bruciato per alimentare il
processo. Se ipotizziamo i costi di realizzazione del digestore già recuperati (caso
di un impianto che abbia concluso il percorso di incentivazione delle rinnovabili), la
risorsa copre solo la gestione e manutenzione.
Alla luce di queste premesse, possiamo visualizzare il quadro completo in una
tabella in cui si riporta anche il caso di comparazione principale, quello del trasporto
su autocisterne, analizzato all'inizio del secondo capitolo.
In questo caso è naturale dover tenere conto dell'aquisto della materia prima. Dal
momento che questo tipo di operazione non è ancora attuata in Italia, si suppone
che il prezzo sia quello che i terminali di rigassiﬁcazione pagano ai fornitori. Per
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averne una valutazione attendibile, la cifra migliore è quella del prezzo medio di
importazione in Europeo, che abbiamo analizzato al primo paragrafo del presente
capitolo.
A questo vanno agguinti i costi di trasporto. Per valutarli abbiamo preso in
considerazione le tabelle che il Ministero delle Infrastrutture e Trasporti dirama
periodicamente circa "Autotrasporto merci Conto Terzi: Costi di esercizio e minima
sicurezza", in cui si classiﬁcano i costi totali di trasporto in base a peso, percorrenza
e carburante.
Come percorrenza media abbiamo preso in considerazione quanto aﬀermato nel
documento di Consultazione per una Strategia Nazionale sul GNL [22], in cui viene
valutata in 400 km la distanza media per il rifornimento di una stazione di servizio
facente parte della rete minima concepita per coprire la rete centrale TEN-T.
Nella tabella abbiamo riportato tutto in centesimi di Euro al Kilowattora termico
di energia da gas (cent/kwht), sottomultiplo della dimensione utilizzata in genere
nel settore.
Per questo ci siamo riferiti ad un potere caloriﬁco convenzionale e a fattori di
conversione riportati da ENI, (REF) stimato in 38.1MJ/Sm3.
Come si vede dalla tabella 4.1, i modelli con obbiettivo il GNC, sia che si adotti la
precompressione che il pompaggio del liquido, non sono minimamente concorrenziali
con il tradizionale sistema a compressione multistadio, anche se si può osservare
come la diﬀerenza sia molto meno marcata al lordo della spesa per la materia prima,
che ne costituisce la parte più rilevante.
Non si vedono vantaggi in questa soluzione se non quello di poter stoccare un
maggior quantitativo di combustibile (liquido), nel caso di una stazione isolata,
non allacciata alla rete, dato che si avrebbe comunque un vantaggio rispetto al gas
compresso, anche alla pressione di serbatoio automobilistico (circa 160 kg/m3 contro
circa 400 kg/m3). Si otterrebbe un risparmio sul numero di carichi nell'unità di
tempo (giorno, settimana o mese), e ne andrebbe di conseguenza valutata l'incidenza
nei costi (inclusa la psesa per stoccaggio) per capire se ci sia o meno convenienza.
Se invece andiamo a osservare il risultato dei sistemi coinvolgenti il biogas, si nota
come le soluziuoni possano essere entrambe di interesse, dal momento che confrontate
con la possibilità di semplice acquisto e trasporto, entrambe ne risultino inferiori.
Fondamentale in tal senso sembra essere l'essere produttore senza averre il passaggio
da un rivenditore.
In particolare la soluzione che prevede l'upgrading tramite metodo convenzionale
risulta signiﬁcativamente meno costosa energeticamente, e quindi sembra preﬁgurarsi
come una soluzione appetibile per un possibile mercato.
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Anche ad un'eventuale distributore potrebbe convenire comprare GNL da un
digestore, il quale forse produrrebbe la risorsa ad un costo più basso e quindi si
troverebbe in condizione di venderla a prezzo inferiore. Per esserne sicuri andrebbero
computati i costi nella loro totalità.
Per avere un idea più precisa, ma comunque non deﬁnitiva di questo, basta da
ultimo confrontare questa soluzione con una analoga che non preveda l'upgrading
nè la compressione alla pressione ottimale del gas, ma prenda il metano tal quale
dalla rete (già in alta pressione) e lo condensi con il miglior impianto possibile, che
da stato dell'arte può consumare indicativamente 0.5 kwh/kg. Considerato il prezzo
del gas a monte del processo, in tabella si vede come il costo di produzione resti
sempre maggiore, proprio in virtù della materia prima, che costituisce ancora la
parte prevalente del costo.
4.4 Produzione Attuale e Tariﬀa Onnicomprensiva
Allo stato attuale, il biogas non rappresenta una risorsa spesa nel comparto carbu-
ranti, ma è utilizzato quasi esclusivamente ai ﬁni di produzione termoelettrica. Il
quadro normativo attuale infatti prevede infatti quella che passa sotto il nome di
tariﬀa onnicomprensiva. Questa fu introdotta come evoluzione al sistema dei cer-
tiﬁcati verdi, e prevede una retribuzione maggiorata per il kwh elettrico di origine
rinnovabile rispetto al prezzo di vendita sul mercato elettrico.
Nel particolare caso dell'energia proveniente da digestione anaerobica di biomas-
sa, la cifra è di 28¿c/kwh, nella tabella di seguito si da un idea delle retribuzioni
per fonte:
Tabella 4.2: Quadro della Tariﬀa Onnicomprensiva
Fonte Tariﬀa [cent/kwh]
Eolica per impianti di taglia inferiore a 200 kW 30
Geotermica 20
Moto Ondoso o Mareomotrice 34
Idraulica Diversa dal Punto Precedente 22
Biogas e Biomasse 28
Gas di Discarica 18
nel caso delle biomasse si escludono i biocombustibili liquidi ad eccezione degli
oli vegetali puri tracciabili attraverso il sistema integrato di gestione e di controllo
previsto dal regolamento (CE) n. 73/2009 del Consiglio, del 19 gennaio 2009, mentre
per i gas di discarica si includono anche gas residuati dai processi di depurazione
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e biocombustibili liquidi ad eccezione degli oli vegetali puri tracciabili attraverso il
sistema integrato di gestione e di controllo previsto dal regolamento (CE) n. 73/2009
del Consiglio, del 19 gennaio 2009.
La tariﬀa ha interessato molto il quadriennio 2008-12, che ha visto lievitare il
numero degli impianti, mentre nel 2013 il quadro tariﬀario è cambiato per alcuni
aspetti, soprattutto con limitazioni alla potenza installabile e l'introduzione della
progressività della retribuzione in base alla taglia dell'impianto. Questo sistema,
meno remunerativo del precedente ha spinto verso l'ultimazione di numerosi impianti
entro il 2012, allo scopo di rientrare nel vecchio quadro.
Allo stato attuale il GSE ha censito nel 2014 gli impianti di bioenergie nel suo rap-
porto statistico annuale sulle energie rinnovabili [27] registrandone numero, potenza
installata e produzione energetica, nel caso del biogas si ha:
Tabella 4.3: Censimento Impianti Biogas 2014 (GSE)
Biogas Numero Potenza [MW]
Totale 1796 1406.1
Da Riﬁuti 360 401.4
Da Fanghi 74 43.9
Da Deiezioni Animali 421 203.3
Da Attività Agricole e Forestali 941 757.5
I numeri ci lasciano intendere come la grande maggioranza degli impianti sia di
taglia piccola, intorno al MW o inferiore.
E' chiaro come la tariﬀa onnicomprensiva abbia in un certo senso "drogato il
mercato", dal momento che la maggiorazione rispetto al prezzo di mercato (il PUN in
pratica) è stata molto marcata, inducendo tutti i piccoli produttori alla realizzazione
di digestori. Non appare però chiaro cosa potrebbe succedere in caso di revisione di
tale retribuzione (il governo a tentato di dilazionare l'incentivo spalmandolo su più
anni).
4.5 Stato Attuale del Settore Autotrazione
Ad oggi il GNL o Bio-GNL non è praticamente utilizzato per la mobilità, a diﬀe-
renza del GNC, che nel croso degli ultimi anni ha visto crescere costantemente il
proprio utilizzo nell'autotrazione, anche se con ritmi piuttosto lenti, che però han-
no visto raddoppiarne l'uso nel decennio 2005-2014. Il gas rappresenta sempre una
fetta minoritaria tra i combustibili del trasporto e se si guarda a quello di origine
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rinnovabile, non ve ne è praticamente traccia, principalmente per i motivi legati alla
tariﬀa onnicomprensiva che non rende conveniente la vendita come carburante.
Possiamo osservare nella tabella 4.4 lo storico dei principali consumi di carbu-
rante, su scala nazionale.
Si nota il sempre crescente utilizzo di metano e GPL, il cui deﬁnitivo aumento è
però legato alla presenza di un numero adeguato di stazioni di rifornimento, che al
momento è ancora troppo esiguo per poter pensare di raggiungere un livellamento
con gli altri.
4.6 Possibile Scenario Futuro
4.6.1 Scadenza o Revisione della Tariﬀa Onnicomprensiva
Visto e commentato lo stato attuale della situazione del parco carburanti e della pro-
duzione di GNL, concentriamoci su quello che potrebbe essere una concreta possibili-
tà per un futuro non troppo lontano: il dilazionamento della tariﬀa onnicomprensiva
con conseguente revisione della retribuzione a cifre più contenute.
Qualora il sistema incentivante venga ritoccato, per motivi legati all'eccessiva
proliferazione di impianti o alla mancata convenienza per il gestore di retribuire così
tanto l'energia di fonte rinnovabile (il cui costo è in genere scaricato sul consumatore),
potrebbe preﬁgurarsi il caso in cui, per il singolo produttore di biogas/biometano,
diventi conveniente vendere il proprio prodotto non più in forma di energia elettrica
a seguito di combustione in cogeneratori, ma come carburante per autotrazione, o
comunque come materia prima tal quale per utilizzi diversi.
Per veriﬁcare eﬀettivamente tale situazione prendiamo in esame il nostro miglior
modello, vale a dire quello con upgrading convenzionale e liquefazione con "dual
nitrogen expander", e lo ipotizziamo applicato alla produzione di GNL da vendere
tal quale.
Il prezzo del metano per autotrazione si è attestato su una media di 0.988 euro/kg
nel 2015 in Italia (include le accise, che ad oggi sono estremamente piccole), secondo
l'associazione dei distributori (dati di assogasmetano), e questo prenderemo come
riferimento.
Il costo di produzione del GNL lo prendiamo dal migliore dei modelli sviluppati
in precedenza, 1.451 ¿c/kwht.
Il nostro scopo è confrontare questo utilizzo con il corrente tipo di approccio,
cioè combustione in motori di cogenerazione per la produzione di elettricità. Per
fare questo confronto si considera un rendimento medio di tali motori, il cui valore
attendibile è del 38% con unità che in media hanno taglie dell'ordine di 0.5 MW. In
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questo caso la retribuzione sul kwh elettrico la riportiamo al kwh termico, per avere
il parametro di confronto, partendo dal PUN mediato sul 2015, di 52.31 ¿/Mwh
(5.231 ¿c/kWhe).
Il potere caloriﬁco del metano è quello convenzionale già utilizzato per calcolare
il consumo speciﬁco nei diversi modelli.
Analizziamo in tabella il risultato:
Tabella 4.5: Rendita Economica Secondo le Diverse Situazioni
Retribuzione ¿c/kwh_t
Carburante Autotrazione 0,988 ¿/kg 7,052
Tariﬀa Onnicomprensiva 0,28 ¿/kwh_e 10,640
Prezzo Mercato (PUN) 52,31 ¿/Mwh_e 1,988
Come si vede la vendita come carburante ha una retribuzione decisamente su-
periore rispetto l'energia elettrica da cogenerazione (anche togliendo le tasse non si
scenderebbe sotto la metà di tale valore), qualora il sistema incentivante subisse una
qualche modiﬁca.
Questo può avere due signiﬁcati diversi. In un prima ipotesi potrebbe essere il
produttore stesso a vendere direttamente al dettaglio il GNL al prezzo di merca-
to, garantendosi una probabile plusvalenza, che andrebbe vista alla luce degli altri
costi. Dall'altro potrebbe vendere il prodotto ad un distributore, ottenendo forse
un guadagno, sicuramente inferiore se presente, dovendo conforontarsi con il prez-
zo di vendita all'ingrosso, che ricordiamo dai paragraﬁ precedenti essere valutato
2.406 ¿c/kwh. Questo scenario andrebbe approfondito sulla base dei costi qui non
considerati, per capire se eﬀettivamente ci siano ricavi.
Un'altro aspetto utile da osservare è quale sarebbe l'incentivo minimo da attri-
buire al kwh elettrico ottenuto da biogas per pareggiare la retribuzione dello stesso
come carburante. In tal caso basterebbe retribuirlo al prezzo medio di vendita del
combustibile, vale a dire gli stessi 7.052 ¿c/kwh termico pagati dal consumatore
ﬁnale, che tenendo conto del rendimento delle macchine cogenerative si traducono
in 18.56 ¿c/kwh elettrico, inferiore al costo attuale dell'incentivo, ma comunque
signiﬁcativamente superiore a quello di mercato.
4.6.2 Possibile Copertura di Segmenti Diversi del Mercato
Carburanti
In un futuro non lontano il GNL, ma più in particolare il Bio-GNL potrebbe costi-
tuire una signiﬁcativa parte dei consumi da autotrazione nel trasporto pesante e non
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solo, visti e considerati i vantaggi ambientali ed economici già esplicati al capitolo
introduttivo.
Chiaramernte l'introduzione di questo tipo di carburante nel mercato deve essere
aiutata da politiche industriali: energetiche volte alla diversiﬁcazione delle fonti e
ﬁscali volte allo spingerne l'utilizzo tramite convenienza per il consumatore, e per
l'impresa che debba investirci. Senza di queste diﬃcilmente potrebbe aﬀermarsi in
tempi ragionevoli a garantire i vantaggi ambientali citati.
Per capire quale potrebbe essere il potenziale di incidenza di questa fonte sul
mercato, ne valutiamo le quantità prodotte in relazione al consumo dei combustibili
in diversi settori. Essendoci posti in un scenario che preveda una maggiore conve-
nienza per la realizzazione del prodotto come combustibile che non come energia
elettrica, si suppone di destinare tale uso l'intera produzione nazionale.
Allo stato attuale infatti si produce poco bio-metano rispetto al potenziale (qual-
cuno già comincia a produrre Bio-GNC), perchè il resto è bruciato senza upgrading,
che per un uso del genere rappresenta solo un costo inutile.
Nella seguente tabella si riporta la sintesi dei dati divulgati dal CIB [29] sulla
produzione eﬀettiva e il relativo potenziale al 2015:
Tabella 4.6: Produzione Nazionale da Biomassa (CIB)
Eﬀettiva [Mld m3] Potenziale [Mld m3]
Bio-Metano 2.5 8
Sfruttiamo quindi queste cifre per le valutazioni, considerando che in uno sce-
nario come quello supposto quello potenziale è più signiﬁcativo, dal momento che
l'upgrading diventerebbe essenziale per sfruttare la totalità del prodotto in maniera
conveniente.
Nel caso particolare mettiamo a confronto la produzione di bio-metano (sia eﬀet-
tiva che potenziale) con i consumi nazionali di gasolio, sia nel totale che nei partico-
lari particolari ambiti agricolo, navale ma sopratutto trasporti industriali. Per poter
eﬀettuare un'equivalenza si passa attraverso la "Tonnellata Equivalente di Petrolio"
(Tep) prendendo a riferimento i fattori di conversione per combustibili stabiliti nelle
normative con la circolare MISE del 14 dicembre 2014 riportati alla tabella 4.7.
Sfruttando questa tabella si rapporta il valore del kg di gasolio al metro cubo di
bio-metano, trovando:
1m3 biometano = 0.806kg gasolio (4.1)
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Tabella 4.7: Fattori di Conversione da Richiesta della Legge 10/91
1 tonn. tep
Gasolio 1,017
O.C. 1,010
GPL 1,099
Benzina 1,051
O.V. 0,880
Cippato 0,200
Pellet 0,401
Gas Naturale [1000 Nm3] 0,820
GNL 1,079
Biogas [1000 Nm3] 0,550
Elett. Rete 0,187
Applicando questo fattore ai dati del solo 2015 si ricavano i risultati seguenti:
Tabella 4.8: Possibile Copertura dei diversi Settori operanti con Gasolio
Consumo CH4 Eq. Eﬀ. CH4 Eq. Pot. % Eﬀ. % Pot.
Gasolio Agricolo 1868 2015 6448 107,9 345,2
Gasolio Marina 280 2015 6448 719,6 2302,9
Gasolio Veicoli Ind. 7417 2015 6448 27,2 86,9
Gasolio Totale 22820 2015 6448 8,8 28,3
Come si può vedere emerge come già l'attuale produzione di biometano possa in
teoria coprire abbondantemente l'intero fabbisogno sia del comparto agricolo che di
quello navale, naturalmente al prezzo di investimenti nella modiﬁca del parco mezzi,
che in parte già sono in atto, e al trasporto del combustibile ai punti di consumo
(che forse renderebbe meno conveniente tale uso).
Diversa è la situazione che riguarda il consumo totale. In questo caso si vede
come, potenzialmente, la fetta copribile con il solo bio-metano sia tutt'altro che
trascurabile. Chiaramente il maggior impatto lo si ha nel trasporto pesante. Tale
settore è quello che, considerate percorrenze e "availability" (percentuale di ore
sull'anno di utilizzo) , trarrebbe i maggiori vantaggi economici per sè, e ambientali
in generale. Come dimostrano i calcoli esso è potenzialmente copribile quasi per
intero, o comunque per una fetta che potrebbe fare una signiﬁcativa diﬀerenza.
Questo rappresenta la prospettiva più interessante perchè, anche se tecnicamente
si mette insieme il risparmio di emissioni con quello economico in tutti i settori,
dall'auto familiare al trattore al TIR, è in quest'ultimo che è più facile rientrare in
breve tempo dell'eventuale investimento, rendendolo sostenibile, in virtù della già
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citata "availability", cioè la frazione temporale annua di uilizzo. Nel caso di una
auto utilitaria ad esempio, potrebbe diventare diﬃcile recuperare il costo iniziale in
tempi ragionevoli se non è sfruttata a suﬃcienza.
Non è un caso infatti che anche aziende specializzate del settore, come IVECO,
abbiano sviluppato modelli per capire l'impatto di una modiﬁca del parco veicoli a
diversi gradi.
Per di più, come già spiegato nei capitoli introduittivi, è bene ricordare che la
logistica è un ulteriore alleato per la penetrazione del combustibile nel mercato e nel-
l'uso quotidiano. I trasporti merci e i trasporti pubblici, con le loro tratte predeﬁnite
e ripetitive, spesso circoscritte ad aree speciﬁche, ben si prestano ad una previsione
precisa dei consumi e dei rifornimenti, consentendo una pianiﬁcazione funzionale dei
punti di approvvigionamento sul territorio. Tali punti potrebbero rappresentare la
testa di ponte per una rete di distribuzione capillare che permetterebbe di passare
nel tempo ad un uso massicio come per gli altri carburanti fossili.
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Conclusioni
In questo lavoro sono state analizzati lo stato attuale le prospettive future del GNL
nel breve e medio termine, andando a vedere quali sono le previsioni del settore e gli
ambiti in cui si ritiene possa essere determinante il suo sviluppo. Si è constatato co-
me già in varie parti d'Europa ci si stia spingendo verso questo tipo di combustibile
soprattutto per la propulsione, sia terrestre che navale, in virtù di direttive comu-
nitarie volte alla riduzione degli inquinanti per la salvaguardia dell'ambiente. Si è
visto come sia anche ritenuta una soluzione strategica nell'ottica di diversiﬁcazione
delle fonti, mirata alla sicurezza di approvvigionamento.
Si sono prese in esame varie possibili ﬁliere, prendendo in considerazione solo la
categoria delle piccole taglie, e considerando per lo più lo scenario di approvvigiona-
mento per una stazione di rifornimento automezzi o comunque piccolo produttore,
fondamentale per garantire una capillare distribuzione della risorsa in tutto il paese
e permetterne l'uso che più aiuterebbe gli obiettivi ambientali preposti, vale a dire
l'uso signiﬁcativo nel comparto autotrasporti. Si è data una prima idea dei costi
energetici, che sono fondamentali per sostenere la diﬀusione massiccia della risorsa
tramite investimenti di privati (in tecnologia e produzione) e utilizzo da parte del
consumatore (prezzo concorrenziale), mettendo a confronto questa con le altre fonti
fossili tradizionali.
Si sono sviluppati dei modelli tramite l'ausilio del software Aspen Hysys, volti
alla produzione su piccola scala del GNL, sia per uso tal quale che in forma di
GNC, al minimo costo energetico possibile, analizzando esclusivamente gli aspetti
termodinamici e di esercizio, senza considerare i costi capitale e di gestione. Lo
scopo è stato quello di identiﬁcare le ﬁliere esistenti, incluse quelle sostanzialmente
inutilizzate come quella del bio-GNL e vedere una variante rispetto alle procedure
standard, come lo stoccaggio di GNL in alta pressione, valutandone in maniera
comparativa le prestazioni e i costi energetici di produzione, per capire in quale
direzione possa essere la soluzione migliore, identiﬁcabile però solo con un'analisi
completa degli aspetti economico-ﬁnanziari.
Il risultato ha mostrato come la produzione di bio-GNL, coordinata tra sistema
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di upgrading tradizionale e impianto di liquefazione standard sia migliore comparata
con una soluzione integrata di upgrading criogenico e quella tradizionale di proces-
samento del gas di rete; mentre nell'ambito degli usi come GNC si è visto non avere
una convenienza economico-energetica se non forse per gli aspetti di stoccaggio, che
vanno però approfonditi.
In un secondo momento si è analizzato il possibile impatto nel comparto trasporti
del bio-GNL, andando a calcolare la potenziale fetta di mercato copribile con la ri-
sorsa messa a disposizione dalla produzione nazionale, scoprendo come sia tutt'altro
che trascurabile, soprattutto nei settori industriali agricolo, marino e del trasporto
pesante. Questa analisi ha avuto come premessa la dimostrazione della convenienza
nell'uso del Bio-GNL o Bio-GNC come carburante a discapito della combustione a
ﬁni termoelettrici, qualora vengano rivisti gli incentivi statali alla produzione ener-
getica rinnovabile, che hanno visto recenti tentativi di rimaneggiamento da parte
delle istituzioni.
Questa analisi, nel suo complesso, può prevedere degli approfondimenti e sviluppi
futuri, che vadano a considerare gli aspetti qui trascurati.
In particolare, si potrebbe procedere alla valutazione dei costi capitale e di ge-
stione e alla loro incidenza, per capire quanto tempo possa servire per rientrare da
un investimento del genere, e alla possibile modiﬁca dei dettagli dei modelli per
contenere tali costi il più possibile.
Una valutazione dettagliata del sistema di produzione di GNL in alta pressione
che includa gli aspetti logistici e le problematiche tecniche legate allo stoccaggio
aiuterebbe a valutarne la possibile, ma poco probabile convenienza.
Inﬁne i modelli con upgrading integrato potrebbero essere implementati con di-
stillatori criogenici al posto della separazione ﬂash, nell'ottica di un miglioramento
delle prestazioni.
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